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El dióxido de carbono es uno de los gases que contribuye en mayor medida al efecto 
invernadero, fenómeno relacionado con el cambio climático. Las emisiones de CO2 han 
aumentado vertiginosamente desde la revolución industrial y se prevé que continúen 
ascendiendo; por tanto, la búsqueda de una estrategia que ayude a disminuir la 
concentración de CO2 en la atmósfera se ha convertido en uno de los principales retos de 
este siglo.  
El uso el CO2 supercrítico, como alternativa para un gran número de aplicaciones 
tecnológicas, podría mejorar el impacto sobre el planeta, por ello se ha decidido estudiar la 
extracción de ciertos aceites vegetales con CO2 supercrítico, en comparación a otros 
métodos ya descritos, como una técnica en pleno auge a día de hoy. Otros objetivos de este 
trabajo han sido la extracción con disolvente de aceites de avellanas, girasol, nueces y 
calabazas, así como estudiar sus características. 
Las teorías principales de extracción con CO2 supercrítico son: el modelo de la capa de 
difusión, el modelo de desorción, coeficiente de partición, modelo de celdas rotas e intactas 
y el modelo de núcleo menguante. 
En este trabajo se ha realizado el estudio experimental de extracción de aceites vegetales 
de semillas de girasol, nueces, avellanas y pepitas de calabaza con metiltertbutil éter, en un 
equipo soxhlet. Los rendimientos han variado entre el 25 y el 40 % y son comparables a los 
datos descritos para estas semillas. 
Según el experimento de extracción de aceite de calabaza, seguido por espectrofotometría, 
el proceso finaliza a las tres horas de extracción con soxhlet y MTBE. Las curvas cinéticas 
siguen un modelo exponencial. 
Las técnicas utilizadas para caracterizar los aceites obtenidos han sido espectroscopia de 
IR, H-RMN y 13C-RMN. Los espectros obtenidos indican que los aceites de girasol, nueces y 
pepitas de calabaza contienen cantidades apreciables de ácidos grasos poliinsaturados, tal 
como ácido linoleico. En cambio, el aceite de avellanas se caracteriza por contener un alto 
contenido de ácido oleico y poca cantidad de poliinsaturados. 
Se ha llevado a cabo la modelización de la extracción de aceites vegetales en las 
condiciones equivalentes en masa y volumen, pero con CO2 supercrítico. Los resultados 
indican que el modelo de la teoría de la capa de difusión es adecuado para el estudio de 
este proceso y, además, indica que el CO2 supercrítico será más eficiente que un disolvente 
orgánico. 
El CO2 supercrítico se intuye como un extractor altamente eficiente, además de ser no 
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SCFE: Supercritical Fluid extraction 
SCF: Fluidos supercríticos 
SCCO2: CO2 en condiciones supercríticas 
RESS: Expansión rápida de soluciones supercríticas  
SASP: Precipitación anti disolvente supercrítica 
FRAP: Ferric Reducing Ability of Plasma 
TPTZ: 2,4,6-tripiridil-s-triazina 
HMT: Analogía entre transferencia de calor y masa (‘’Heat and mass transfer’’) 
DMBE: Ecuaciones diferenciales de balances de masa (‘’Differential Mass Balance 
equations’’) 
vdW: Van der Waals 
MCG: Métodos de contribución de grupos 
DLT: Modelo de la teoría de la capa de difusión (‘’Diffusion Layer Theory’’) 
β: viene definida por le expresión 4πR2De/Vh 
De: coeficiente de difusión  
m0: masa del soluto a extraer 
mt: masa de soluto 
R: radio de la partícula del solido 
V: volumen del extractor 
F: caudal volumétrico del fluido a extraer 
Qco2: caudal másico del SCCO2  
A: área del extractor 
h: ancho de capa de difusión 
ε: porosidad del lecho de partículas 
ρs: densidad de las semillas 
ρf: densidad de CO2 
x0: concentración inicial de soluto 
kd: constante de desorción  
Ad: coeficiente adimensional del modelo de desorción  





El dióxido de carbono es uno de los gases que contribuye en mayor medida al efecto 
invernadero, fenómeno relacionado con el cambio climático. Las emisiones de CO2 han 
aumentado vertiginosamente desde la revolución industrial y se prevé que continúen 
ascendiendo; por tanto, la búsqueda de una estrategia que ayude a disminuir la 
concentración de CO2 en la atmósfera se ha convertido en uno de los principales retos de 
este siglo.  
El CO2 se disuelve en contacto con el agua del mar transformándose en ácido. Solo en los 
últimos 30 años, la acidificación de los mares ha aumentado un 10%; y de mantenerse el 
nivel de emisiones de CO2 a la atmósfera, en las próximas cuatro décadas podría crecer un 
30%, según revela el estudio financiado por la Comisión Europea. [1] Este proceso amenaza 
la biodiversidad del mar y la economía de sectores tan potentes en la región mediterránea 
como el turismo y la pesca.  
La captura y almacenamiento de CO2 y su reciclaje en otros productos menos contaminantes 
y útiles para la industria química son las principales soluciones que proponen los científicos 
en la actualidad, cómo una forma de contribuir con el medio ambiente.  
Siguiendo los principios básicos de la sostenibilidad que son Reducir, Reciclar y Reutilizar, 
cada vez son más numerosos los grupos de investigación que plantean la posibilidad de 
reutilizar el CO2, dándole más usos dentro de la industria atacando ambos frentes la 









Como objetivo general, se pretende estudiar la extracción de aceites vegetales de interés 
industrial con CO2 en condiciones supercríticas. 
Los objetivos particulares son: 
- Estudiar el estado del arte de la extracción de aceites vegetales con CO2 supercrítico. 
- Investigar el fenómeno de la extracción de aceites de Girasol, Nueces, Avellanas y 
pepitas de calabaza con metiltertbutil éter para comparar con el CO2 supercrítico. 
- Caracterizar los aceites extraídos por espectroscopia. 
- Evaluar los rendimientos de la extracción. 
- Realizar una simulación numérica de los modelos matemáticos publicados de 
extracción con CO2 supercrítico y compararlos con los resultados experimentales de 
extracción con disolvente. 
- Estudiar el coste económico y ambiental del proyecto. 
Además de todos los objetivos detallados, se ha intentado efectuar unos experimentos de 
extracción con CO2 supercrítico en un equipo disponible en el departamento de Ingeniería 
Química de la Universidad Politécnica de Cataluña. Sin embargo, dificultades técnicas y, 
sobre todo, de seguridad del equipo no han hecho posible esta intención, que hubiera 
completado este estudio. 
Alcance del trabajo 
El uso el CO2 supercrítico, como alternativa para un gran número de aplicaciones 
tecnológicas, podría mejorar el impacto sobre el planeta, por ello se ha decidido estudiar la 
extracción de ciertos aceites vegetales con CO2 supercrítico, en comparación a otros 
métodos ya descritos, como una técnica en pleno auge a día de hoy. 
  






1.1 Teoría 1: Fluidos Supercríticos 
Se puede definir fluido supercrítico como aquel que está sometido a condiciones de presión 
y temperatura por encima del punto crítico, siendo éste el punto designado por una 
temperatura crítica (Tc) y una presión crítica (Pc), por encima del cual no puede haber una 
licuefacción al elevar la presión o vaporización al aumentar la temperatura.  
En el siguiente diagrama de fases se destaca la existencia de la región supercrítica sobre el 
punto crítico.  
 
Figura 1: Diagrama de fases [2] 
El punto crítico es característico de cada sustancia. La siguiente tabla recoge la temperatura 
y presión críticas de varios de solventes.  
Las propiedades de los fluidos supercríticos son expresadas frecuentemente en términos 
reducidos más que en absolutos. Un valor reducido se define como el cociente entre el valor 
absoluto considerado y el valor correspondiente al punto crítico. Por tanto, si la presión y 
temperatura reducidas (Pr y Tr) son superiores a la unidad, la sustancia en cuestión se haya 









Tabla 1: Temperaturas y presiones críticas de algunos solventes[2] 
  
Temperatura crítica (ºK) 
 
Presión crítica (atm) 
Hidrogeno (H) 33.3 12.8 
Neón (Ne) 44.4 26.3 
Nitrógeno (N) 126 33.5 
Argón (Ar) 151 48.5 
Metano (CH4) 191 45.8 
Etano (C2H6) 305 48.2 
Dióxido de Carbono (CO2) 305 72.9 
Amoniaco (NH3) 406 112 
Agua (H2O) 647 218 
 
 
1.1.1 Propiedades de los fluidos súper críticos 
 
La siguiente figura (Fig. 2) resume las propiedades básicas y de mayor utilidad de los fluidos 
supercríticos.  
 
Figura 2: Propiedades de fluidos supercríticos[2] 




Los fluidos supercríticos poseen unas propiedades físico-químicas intermedias entre las de 
los líquidos y los gases que se presentan en la siguiente tabla (Tabla 2). 
 
Tabla 2: Propiedades fisicoquímicas de los gases y los líquidos en comparación con las del dióxido 










Gases (0,1-2)10-3 (1-3)10-4 0,1-0,4 
CO2 supercrítico 0,47 3·10-4 7·10-4 
Líquidos 0,6-1,6 (0,2-3)10-2 (0,2-2)10-5 
 
La densidad del fluido supercrítico es de 100 a 1000 veces mayor que la de un gas, y 
comparable a la de un líquido. En consecuencia, las interacciones moleculares pueden ser 
fuertes permitiendo acortar las distancias intermoleculares. Como resultado, las propiedades 
de solvatación son similares a las de los líquidos, pero con viscosidades significativamente 
más bajas y coeficientes de difusión más altos.  
Al ser de 10 a 100 veces más bajos los valores de viscosidad y de 10  a 100 veces más 
altos los coeficientes de difusión respecto a los de los líquidos hacen que la transferencia de 
masa de solutos en extracciones con fluidos supercríticos sea significativamente más alta 
que la de extracciones con líquidos. 
Hay que resaltar que la variación de la densidad no es lineal respecto a la variación de 
temperaturas y presiones sobre el punto crítico. La siguiente figura describe un diagrama de 
fases con las variables reducidas. En puntos cercanos al crítico pequeñas variaciones de la 
presión a temperatura constante proporcionan grandes variaciones de la densidad. A 
presiones distantes de la crítica el aumento de la densidad no es tan acusado.[2] 
 
1.1.2 Propiedades del CO2 como fluido supercrítico 
Un aspecto crucial de llevar a cabo reacciones en el dióxido de carbono supercrítico es la 
solubilidad. El dióxido de carbono supercrítico puro es un disolvente relativamente no polar, 
pero tiene cierta afinidad con las moléculas polares debido a su gran cuadrupole molecular.  
A menudo se pueden añadir modificadores (por ejemplo MeOH) para mejorar la solubilidad 
de moléculas polares. Alternativamente, cuando las reacciones implican más de un reactivo, 
los reactivos menos polares pueden actuar en efecto como modificadores que aumentan la 
solubilidad de reactivos más polares evitando la necesidad de recurrir a co-disolventes 
adicionales. 
Otro método ampliamente utilizado para aumentar la solubilidad en dióxido de carbono 
supercrítico es introducir sustituyentes fluorados, a menudo sobre un ligando o contraión 




para la catálisis orgamométrica. Sin embargo, el gasto de los reactivos puede ser un factor 
limitante, lo que hace necesario el reciclado. 
 
Figura 3: Diagrama de fases con las variables reducidas[2] 
 
También hay una serie de ventajas prácticas asociadas con el uso de dióxido de carbono 
supercrítico como disolvente. El aislamiento del producto a la sequedad total se consigue 
por simple evaporación. Esto podría resultar particularmente útil en las etapas finales de las 
síntesis farmacéuticas en las que incluso las cantidades de traza de residuos de disolvente 
se consideran problemáticas.  
También hay dos rutas complementarias muy útiles para la formación de partículas con 
fluidos supercríticos (SCF) y dióxido de carbono supercrítico en particular, expansión rápida 
de soluciones supercríticas (RESS) y precipitación antidisolvente supercrítica (SASP). 
Una de las principales diferencias entre los fluidos supercríticos y los disolventes 
convencionales es su compresibilidad. Los disolventes convencionales en la fase líquida 
requieren presiones muy grandes para cambiar la densidad, mientras que para los fluidos 
supercríticos, se pueden lograr cambios muy significativos en la densidad y por lo tanto en 
las propiedades de solvatación mediante cambios de presión y/o temperatura relativamente 
pequeños, particularmente alrededor del punto crítico. 
Esto proporciona una gama infinita de propiedades disolventes, que en algunos casos 
pueden ajustarse para afectar significativamente el resultado de una reacción. Obsérvese 
que, en general, los fluidos supercríticos son considerablemente menos densos que los 
disolventes convencionales.  
Esto puede conducir a problemas de solubilidad en algunos casos, pero también significa 
que los fluidos supercríticos son considerablemente menos viscosos que los disolventes 




convencionales, lo que conduce a una difusión significativamente mayor. Esto puede 
resultar en velocidades de reacción significativamente más rápidas si la difusión es limitante 
de la velocidad.[3] 
 
Figura 4: Variación de la densidad del dióxido de carbono en función de la presión[3] 
 




Figura 5: Evolución del estado del CO2 en aumentar la temperatura[3] 
 
1) Primero puede verse ver las fases separadas de dióxido de carbono. El menisco se 
observa fácilmente. 
2) Con un aumento de temperatura el menisco comienza a disminuir. 
3) Aumentar la temperatura hace que las densidades de gas y líquido se vuelvan más 
similares. El menisco es menos fácil de observar, pero todavía evidente. 
4) Una vez que se han alcanzado la temperatura y presión críticas, las dos fases distintas 
de líquido y gas ya no son visibles. Ya no se puede ver el menisco. Se produce una fase 
homogénea denominada fase de "fluido supercrítico" que muestra las propiedades tanto 
de los líquidos como de los gases.[3] 
El poder solvente de un fluido supercrítico no podía ser explicado exclusivamente desde el 
aumento de densidad. El poder solvente de estos fluidos depende de dos efectos. Por un 




lado del efecto de estado, que depende el estado físico del fluido supercrítico y su principal 
variable es la densidad. 
Y por otro, del efecto químico, que define la interrelación entre el fluido supercrítico y el 
soluto. Es diferente para cada soluto y depende de su polaridad, propiedades ácido-básicas 
y de la formación de puentes de hidrógeno. 
En general, un incremento de la presión a temperatura constante produce un incremento en 
la solubilidad del compuesto pero disminuye la selectividad. El efecto de la temperatura 
sobre la solubilidad es más complejo, ya que ésta puede aumentar, disminuir o permanecer 
invariable con el aumento de temperatura a presión constante. 
Este comportamiento viene dado por un factor predominante, que puede ser la presión de 
vapor del soluto o la densidad del solvente. A bajas presiones, la solubilidad disminuye 
levemente con el aumento de temperatura; a altas presiones, aumenta marcadamente.  
El primer efecto se debe a la disminución de la densidad, el segundo se debe a que hay un 
importante aumento de la presión de vapor del soluto frente a la pequeña variación de la 
densidad del solvente en esta zona de altas presiones. Con una densidad determinada, la 
solubilidad aumenta con la temperatura.[4] 
La estructura química del soluto también es un factor a tener en cuenta a la hora de mejorar 
su selectividad, de modo esquemático se pueden citar los siguientes grupos funcionales de 
los solutos y su efecto beneficioso o adverso sobre su solubilidad en CO2 supercrítico: 
 
Tabla 3: Factores que aumentan y disminuyen la solubilidad del CO2[4] 
 
Factores que aumentan la solubilidad 
 
Factores que disminuyen la 
solubilidad 








Como cualquier sustancia orgánica, el CO2 cambia sus propiedades intermoleculares por la 
influencia de la presión y  temperatura, de esta manera a condiciones normales el CO2 
siempre es gaseoso y cambiar su estado (a líquido) se requiere comprimirlo y cumplir cierto 
rango térmico. Más aún, para llevarlo a un estado supercrítico se requiere presiones muy 
altas pero temperaturas moderadas. [4] 




1.2 Teoría 2: Extracción con fluidos supercríticos 
 
Un fluido supercrítico, como ya hemos comentado, es un gas o líquido en condiciones de 
presión y temperatura a las de su punto crítico. Se considera punto crítico aquél en el que la 
fase líquida y vapor se vuelven indistintas, esto es, la fase crítica, determinada normalmente 
por los parámetros: presión crítica, temperatura crítica y densidad crítica.  
En esta fase, el fluido tiene propiedades típicas que lo hacen especialmente indicado como 
solvente de extracción.  
A modo de resumen del apartado anterior podemos sintetizar dichas propiedades en las 
siguientes: el hecho de poseer viscosidades próximas a las del gas aumenta su poder de 
difusión. Su densidad próxima  a la del líquido favorece la interacción entre las moléculas de 
solvente y soluto. Con pequeñas variaciones de presión y temperatura se puede variar la 
densidad el fluido controlando así su poder solvente. La separación del solvente puede ser 
hecha sencillamente por variación de la presión y/o temperatura. Y poseer coeficientes de 
difusión próximos a los del líquido, lo que facilita el fenómeno de transporte.[5] 
La extracción con fluidos supercríticos es una técnica que estudia las propiedades 
solvatantes de un fluido por encima de su punto crítico. 
La habilidad de un fluido supercrítico para la solubilización de sólidos fue ya señalada por 
Hannay y Hogarth en 1879 al solubilizar sales metálicas en etanol en condiciones 
supercríticas. Sin embargo, hasta los años cincuenta no aparecen estudios sobre 
aplicaciones industriales, concretamente para eliminar las fracciones ligeras del residuo de 
la destilación del crudo. 
A partir de los 70, la aplicación de los fluidos supercríticos a la industria agroalimentaria es 
uno de los más importantes centros de atención por parte de las investigaciones.[2] 
En comparación con otros tipos de extracción, las principales ventajas de la que utiliza 
fluidos supercríticos son: 
1) Menores tiempos de extracción. 
2) Uso, generalmente, de un fluido no tóxico, no inflamable o no corrosivo. 
3) Extracción a temperaturas sin afectación de compuestos termolábiles. 
4) Fácil separación de los solutos del fluido supercrítico. Esto no es posible en las 
extracciones convencionales en muchos casos, lo que crea contaminaciones 
indeseables del producto. 
5) Alta pureza del solvente. 
6) Posibilidad de realizar fraccionamientos. 
7) Posibilidad de seleccionar el tipo de extracción eligiendo la polaridad del fluido, su 
densidad y la utilización o no de modificadores. 
8) Solvente económico.[2] 
Las ventajas de la extracción con fluidos supercríticos provienen de las propiedades antes 
comentadas y de la compresibilidad. Grandes cambios de densidad del fluido y, en 
consecuencia, el poder de solvatación, pueden ser realizados mediante pequeños cambios 
en la presión a temperatura constante al haber una gran compresibilidad si se trabaja a 
temperaturas próximas a la crítica. 




Al depender la fuerza solvatante de un fluido supercrítico de su densidad, la posibilidad de 
solvatación de éste puede ser modificada fácilmente cambiando la presión de extracción y, 
en menor medida, la temperatura. Esto hace que la extracción con fluidos supercríticos sea 
selectiva. 
Además, con la propiedad de que la transferencia de masa está mejorada, el uso de la 
extracción con fluidos supercríticos proporciona tiempos de extracción más breves y una 
eficiencia de extracción mejorada por una mejor penetración en la matriz.[2] 
Teniendo en cuenta todos los factores expuestos hasta ahora, podemos concluir que la 
elección de un fluido supercrítico dependerá de:  
1) La polaridad del soluto. 
2) El poder solvente y selectividad requeridos. 
3) Estabilidad térmica del compuesto a extraer a la temperatura de operación. 
4) Limitaciones instrumentales, que se asocian a la presión crítica de algunos fluidos. 
5) Toxicidad del fluido supercrítico. 
Normalmente, el fluido supercrítico se utiliza a una temperatura poco mayor a su 
temperatura crítica y a una presión significativamente mayor a su presión crítica.  
El dióxido de carbono es el más usado por tener una presión crítica moderada (7,2 MPa) y 
baja temperatura crítica (31ºC), siendo de elección para la extracción de compuestos 
termolábiles. Sin embargo, el CO2 también tiene sus limitaciones, sobre todo para la 
extracción de compuestos polares.  
Actualmente, un tema de gran interés es la correlación y predicción de equilibrios de fases a 
alta presión. Ya se han descrito un gran número de diagramas de fases para mezclas 
binarias (fluido supercrítico y compuesto sólido o líquido), aunque la predicción de los 
equilibrios no está todavía satisfactoriamente resuelta. Y, por supuesto, mucho más 
complejos son aquellos sistemas para mezclas ternarias. [2] 
Aunque de la misma forma que para los equilibrios líquido-líquido y líquido-sólido, para los 
sistemas ternarios o más complejos se comprueba que los fluidos supercríticos son 
disolventes específicos que permiten realizar una extracción selectiva o un fraccionamiento.  
Sin embargo, se desarrolló una ecuación para predecir, en un sistema binario, la solubilidad 
de un compuesto en un fluido supercrítico. Esta correlación empírica es a la vez de simple, 
relativamente fiable.  
Asimismo, los datos con los obtenidos experimentalmente en el laboratorio y con datos de la 
bibliografía en una amplia variedad de compuestos y en un gran rango de presiones y 
temperaturas, resultando haber acuerdo entre los resultados. La ecuación es la que se 





     (1) 
C = concentración de un soluto en el fluido supercrítico (g/L). 
ρ = densidad del fluido (g/L). 
k = constante. 




𝑎 = ∆𝐻/𝑅        (2) 
𝑏 = ln(𝑀𝑎 +𝑀𝑏) + 𝑞𝑘𝑙𝑛(𝑀𝑏)     (3) 
∆H = calor de reacción total. 
R = la constante de los gases. 
Ma y Mb = pesos moleculares del soluto y del gas. 
q = otra constante. 
El agua no se utiliza como fluido supercrítico por las dificultades técnicas que supone 
trabajar a presiones por encima de su punto crítico. 
 
1.2.1 SFCE Proceso 
La figura 6 muestra esquemáticamente el proceso de extracción de fluido supercrítico 
(SCFE). Los cuatro pasos principales implicados son la extracción, expansión, separación y 
acondicionamiento del disolvente, y los cuatro componentes críticos correspondientes 
necesarios son un extractor de alta presión, una válvula de reducción de presión, un 
separador de baja presión y una bomba para intensificar la presión del disolvente reciclado.  
Otros equipos auxiliares incluyen intercambiadores de calor, condensador, recipientes de 
almacenamiento, fuente de maquillaje de fluidos, etc.  
La alimentación, generalmente sólida, se carga en el extractor. El CO2 es alimentado al 
extractor a través de una bomba de alta presión (100 a 350 bar). El CO2 cargado de extracto 
es enviado a un separador (120 a 50 bar) a través de una válvula de reducción de presión. 
En condiciones de temperatura y presión reducidas, el extracto precipita en el separador, 
mientras que el CO2, libre de cualquier extracto, se recicla al extractor. [6] 
 
 
Figura 6: Diagrama del proceso de extracción con fluidos súper críticos (SCFE)[6] 




La SCFE para la alimentación de sólidos es un proceso semibatch en el que el dióxido de 
carbono fluye en un modo continuo, mientras que la alimentación de sólidos se carga en la 
canasta extractor en lotes. Para hacer el proceso semi continuo a escala comercial, se 
utilizan secuencialmente múltiples recipientes de extracción, de manera que cuando un 
recipiente está en carga o descarga, los otros recipientes se mantienen en un modo de 
extracción ininterrumpido, como se muestra en el diagrama del proceso de extracción con 
fluidos súper críticos (SCFE) a gran escala. 
Un co-disolvente se bombea a menudo y se mezcla con el CO2 a alta presión para aumentar 
la potencia del disolvente o la selectividad de separación de los componentes especificados. 
La separación se realiza a menudo por etapas manteniendo diferentes condiciones en dos o 
tres separadores para el fraccionamiento del extracto, dependiendo de las solubilidades de 
los componentes y de las especificaciones deseadas de los productos.  
De forma similar, variando la presión, es posible alterar la potencia disolvente del agente de 
extracción, cuyo efecto es equivalente a cambiar la polaridad de un disolvente de extracción. 
De este modo, una planta de producción puede tener condiciones operativas flexibles para 
múltiples productos naturales y también es posible obtener diferentes perfiles de producto a 
partir de un solo material botánico usando simplemente un solo disolvente, a saber, CO2 
supercrítico. 
El sistema debe contener una bomba para el CO2, una celda de presión para contener la 
muestra, un medio para mantener la presión en el sistema y un recipiente colector. El líquido 
es bombeado a una zona de calentamiento, donde se calienta a condiciones supercríticas. 
Luego pasa al recipiente de extracción, donde se difunde rápidamente en la matriz sólida y 
disuelve el material a extraer. El material disuelto es barrido de la celda de extracción a un 
separador a presión más baja, y el material extraído se asienta. El CO2 puede entonces ser 
enfriado, recomprimido y reciclado, o descargado a la atmósfera.[7] 
 
Bombas 
El dióxido de carbono se bombea generalmente como un líquido, generalmente debajo de 5 
° C y una presión de cerca de 50 bares. El disolvente es bombeado como un líquido ya que 
es entonces casi incompresible. Como fluido supercrítico, gran parte de la carrera de la 
bomba se "agotará" al comprimir el fluido, en lugar de bombearlo. Para extracciones a 
pequeña escala (hasta unos pocos gramos / minuto), se utilizan a menudo bombas de CO2 
alternativo o bombas de jeringa. Para extracciones a gran escala, las bombas de diafragma 
son las más comunes. Normalmente, los cabezales de la bomba requieren refrigeración y el 
CO2 también se enfría antes de entrar en la bomba.  
 
Recipientes a presión 
Los recipientes a presión pueden ir desde tubos sencillos hasta recipientes más sofisticados 
construidos específicamente con accesorios de liberación rápida. La presión requerida es de 
al menos 74 bares, y la mayoría de las extracciones se realizan a menos de 350 bar. Sin 
embargo, a veces, se necesitarán presiones más altas, tales como la extracción de aceites 
vegetales, donde a veces se requieren presiones de 800 bares para una miscibilidad 
completa de las dos fases. El buque debe estar equipado con un medio de calentamiento. 




Se puede colocar dentro de un horno para recipientes pequeños, o aceite o calefacción 
eléctrica para los buques más grandes. Se debe tener cuidado si se utilizan sellos de goma 
en el recipiente, ya que el CO2 puede disolverse en el caucho, causando hinchazón, y el 
caucho se romperá al despresurizarse. 
 
Mantenimiento a presión 
La presión en el sistema debe mantenerse desde la bomba a través del recipiente de 
presión. En sistemas más pequeños (hasta aproximadamente 10 ml / min), se puede usar 
un restrictor simple. Esto puede ser un tubo capilar cortado a la longitud, o una válvula de 
aguja, que se puede ajustar para mantener la presión a diferentes caudales. En sistemas 
más grandes se utilizará un regulador de contrapresión, el cual mantiene la presión aguas 
arriba del regulador por medio de un resorte, aire comprimido o válvula accionada 
electrónicamente. Cualquiera que sea el uso, se debe suministrar calefacción, ya que la 
expansión adiabática del CO2 da lugar a un enfriamiento significativo. Esto es problemático, 
si el agua u otro material extraído están presentes en la muestra, ya que puede congelarse 
en el restrictor o válvula y causar bloqueos. 
 
Recolección 
El disolvente supercrítico se hace pasar a un recipiente a una presión más baja que el 
recipiente de extracción. La densidad y, por lo tanto, el poder de disolución de los fluidos 
supercríticos varía fuertemente con la presión, y por lo tanto, la solubilidad en la densidad 
inferior de CO2 es mucho menor y el material precipita para su recolección. Es posible 
fraccionar el material disuelto usando una serie de recipientes a presión reductora. El CO2 
puede ser reciclado o despresurizado a presión atmosférica y ventilado. Para el SFE 
analítico, la presión es habitualmente reducida a la atmosférica, y ahora el dióxido de 
carbono gaseoso se hace burbujear a través del disolvente para atrapar los componentes 
precipitados. 
 
Calefacción y refrigeración 
Este es un aspecto importante. El fluido se enfría antes de bombear para mantener las 
condiciones de líquido, y luego se calienta después de la presurización. A medida que el 
fluido se expande en el separador, se debe proporcionar calor para evitar un enfriamiento 
excesivo. Para extracciones a pequeña escala, tal como para fines analíticos, suele ser 
suficiente precalentar el fluido en una longitud de tubo dentro del horno que contiene la 
celda de extracción. El restrictor se puede calentar eléctricamente, o incluso se calienta con 
un secador de pelo. Para sistemas más grandes, la energía requerida durante cada etapa 
del proceso se puede calcular usando las propiedades termodinámicas del fluido 
supercrítico. 





Figura 7: Diagrama del proceso de extracción con fluidos súper críticos (SCFE) a gran escala[6] 
 
1.2.2 Aplicación de la extracción con CO2 supercrítico 
 
Cómo ya hemos comentado, cuando un gas se comprime a una presión suficientemente 
alta, se vuelve líquido. Si, por otra parte, el gas se calienta más allá de una temperatura 
especıfica, ninguna cantidad de compresión del gas caliente hará que se convierta en un 
líquido.  
La región en la que se encuentra el fluido en condiciones supercríticas ofrece características 
de extracción muy atractivas, debido a su difusividad, viscosidad, tensión superficial y otras 
propiedades físicas favorables. Su difusividad es de uno a dos órdenes de magnitud más 
alta que la de otros líquidos, como ya hemos visto, lo que facilita una rápida transferencia de 
masa y una terminación más rápida de la extracción que los disolventes líquidos 
convencionales. Su baja viscosidad y tensión superficial le permiten penetrar fácilmente en 
el material botánico del que se va a extraer el componente activo.  
Las características de tipo gas de SCF proporcionan condiciones ideales para la extracción 
de solutos que proporcionan un alto grado de recuperación en un corto período de tiempo. 
Sin embargo, también tiene las propiedades de disolución superiores de un disolvente 
líquido. También puede extraer selectivamente compuestos diana de una mezcla compleja. 
A veces, el compuesto diana es el ingrediente activo de interés.  
En otras ocasiones, puede ser un componente indeseable que necesita ser eliminado del 
producto final. La fuerte dependencia de la solubilidad de la presión y la temperatura (o 
densidad) de ciertos solutos en un disolvente SCF es el fenómeno más crucial que se 




explora en la extracción de fluidos supercríticos (SCFE).  
Muchas de las mismas cualidades que hacen que el SCF sea ideal para la extracción, 
también los convierten en buenos candidatos para uso como medio superior para 
reacciones químicas que ofrecen velocidades de reacción mejoradas y selectividad preferida 
de conversión. Una vez que dicha reacción ha terminado, el disolvente fluido se ventila para 
precipitar el producto de reacción.  
El disolvente SCF más deseable para la extracción de productos naturales para alimentos y 
medicamentos en la actualidad es el dióxido de carbono (CO2). Es un solvente inerte, 
barato, fácilmente disponible, inodoro, insípido, respetuoso con el medio ambiente y GRAS 
(generalmente considerado seguro).  
Además, en el procesamiento de SCF con CO2, no hay residuo de disolvente en el extracto, 
ya que es un gas en la condición ambiente. Además, su temperatura crítica cercana al 
ambiente (31,1°C) lo hace ideal para productos naturales termolábiles. Debido a su bajo 
calor latente de vaporización, se requiere un bajo consumo de energía para el sistema de 
separación de extractos que produce los extractos más naturales de olor y sabor natural. 
Además, la energía requerida para alcanzar el estado supercrítico (SC) de CO2 es a menudo 
menor que la energía asociada con la destilación del disolvente orgánico convencional. [4] 
 
1.2.3 Contenido de humedad (C.H)  
 
La determinación de humedad puede ser el análisis más importante llevado a cabo en un 
producto alimentario y, sin embargo, puede ser el análisis del que es más difícil obtener 
resultados precisos. La materia seca que permanece en el alimento posterior a la remoción 
del agua se conoce como sólidos totales. El contenido de humedad es un factor de calidad 
en la conservación de algunos productos, ya que afecta su estabilidad. El agua es un 
constituyente principal en la mayoría de los productos alimentarios.  
Por medio de la Ec. (4) se calcula el contenido de humedad (C.H) en base húmeda (bh): 
     
(4) 
 
1.4.4 Contenido graso (C.G) 
 
Este análisis proporciona un valor muy cercano al contenido total de aceite de la muestra 
analizada. Muchas semillas tienen altos contenidos grasos, pero debido a la dureza del 
material se ha dificultado la extracción eficaz de éstos. Para llevar a cabo este análisis se 
emplea un método denominado “Soxhlet” el cual consiste en retirar el contenido graso por 
arrastre con un solvente orgánico, en el cual sea soluble el aceite.  
Por medio de la Ec. (5), se calcula el contenido graso (C.G): 
 




     
(5) 
 
1.4.5 Tamaño de partícula  
 
El tamaño de partícula es una medida de granulometría que influye en los procesos de 
transferencia de calor y de masa, de manera que a menor tamaño de partícula, mayor es el 
área expuesta a determinado proceso y mayor es el rendimiento.  
Para favorecer el secado y la extracción del aceite se requieren tamaños muy pequeños de 
partícula permitiendo que el CO2 supercrítico circule mejor y arrastre con mayor facilidad el 
aceite. Además la muestra pierde dureza y las partículas que cumplan en tamaño requerido 




Contenido de aceite extraído (C.A.E.)  
Es un indicador de la eficiencia de extracción de aceite con respecto al peso total de la 
muestra. Proporciona información directa de la cantidad obtenida de aceite (g) se por cada 
100g de material. 
El contenido de aceite extraído (C.A.E.) en porcentajes, se calcula empleando la Ec. (6). 
   
(6) 
 
Actividad antioxidante (A.A.)  
En el proceso de respiración, las células producen energía para llevar a cabo los procesos 
biológicos. Las moléculas dentro de las células reaccionan con el oxígeno, generando un 
proceso de oxidación o estrés oxidativo. 
Un antioxidante es una molécula capaz de prevenir o retardar la reacción de oxidación 
(pérdida de uno o más electrones) de otras moléculas, generalmente sustratos biológicos 
como lípidos, proteínas o ácidos nucleicos. La oxidación de tales sustratos podrá ser 
iniciada por dos tipos de especies reactivas: los radicales libres y aquellas especies que sin 
ser radicales libres, son suficientemente reactivas para inducir la oxidación de sustratos. Un 
radical libre es cualquier especie (átomo, molécula o ión) que contenga al menos un electrón 
desapareado en su orbital más externo, y que sea a su vez capaz de existir en forma 
independiente. [4] 
El poder reductor de un compuesto puede servir como un indicador importante de su 
potencial actividad antioxidante, aunque no siempre existe una correlación lineal entre la 
actividad antioxidante total y el poder reductor. 






Figura 8: Efecto antioxidante de una molécula.[4] 
 
Diferentes estudias verifican que el poder reductor de los extractos aumenta con la 
concentración de los mismos, presentando una correlación estadísticamente significativa (r 
=0,99) entre los compuestos fenólicos totales y el poder reductor. También se establecen 
correlaciones estadísticamente significativas entre el contenido de fenoles totales y la 
capacidad de capturar radicales libres, así como entre el poder reductor y la capacidad de 
capturar radicales libres.  
Pudiendo concluir que el poder reductor de un compuesto depende de la capacidad de 
transferir electrones del propio compuesto; por lo tanto, el poder reductor de un compuesto y 
la capacidad de capturar radicales libres de otra sustancia sirven como indicadores 
significativos de la actividad antioxidante. 
El método FRAP (Ferric Reducing Ability of Plasma) utiliza el poder reductor de una 
sustancia para indicar su actividad antioxidante total. Dado el hecho de que existen gran 
variedad de moléculas que poseen capacidad antioxidante, la medición de la actividad 
antioxidante de una sola molécula en el cuerpo no es realmente significativa. Por esta razón, 
se propuso la medición del FRAP proporcionado por el consumo de los productos, ya que 
este considera la capacidad antioxidante total de las moléculas dispuestas en el cuerpo, y su 
complementación entre ellas, para la actividad antioxidante. Fue presentado por primera vez 
en 1996, como una técnica sencilla, rápida y fácilmente reproducible para la medición de 
antioxidantes en el plasma sanguíneo de un individuo; la técnica fue fácilmente adaptable en 
otros experimentos con otras sustancias y ha tenido buenos resultados tanto en mezclas de 
antioxidantes, como en soluciones puras.  
La medición de FRAP toma ventaja de las reacciones de transferencia de electrones, 
utilizando un complejo de hierro con 2,4,6-tripiridil-s-triazina (TPTZ), cuya forma reducida 
absorbe a una longitud de onda (λ) de 593 nm. 
El más representativo de los antioxidantes naturales es el grupo de los tocoferoles, los 
cuales son los más ampliamente distribuidos en la naturaleza. Presentes en los principales 
aceites vegetales, el más activo de todos los tocoferoles (por su poder antioxidante) es el 
delta tocoferol. Los tocoferoles actúan rompiendo la cadena de reacciones, actuando de 
forma que ofrecen un hidrógeno fácilmente sustraíble a los radicales oxigenados, impidiendo 
así que sea sustraído de los lípidos. Para el análisis de la actividad antioxidante 
comúnmente se utiliza el α-tocoferol como referencia, determinando una curva de 




calibración para este. La actividad antioxidante de una muestra, se expresa en términos de 
µmol equivalentes de α-Tocoferol / g de aceite. [4] 
 
 
Figura 9: Estructura oxidada y reducida del Fe (TPTZ)[4] 
 
1.3 Teoría 3: Aceites vegetales   
 
Las sustancias a partir de las cuales se producen los aceites son semillas o frutos. En 
realidad, todas las semillas y frutos contienen aceite, pero sólo los llamados oleaginosos 
sirven para la producción industrial de aceite. Se denominan oleaginosas a una serie de 
plantas de cuya semilla se puede obtener aceite.  
 
Figura 10: Frutos comunes a partir de los cuales se obtiene aceite 
 
El principal destino de estas plantas es la producción de aceite para consumo humano, pero 
también se destinan a la producción de piensos animales por su aporte de proteínas y a la 
producción de aceites industriales. La planta oleaginosa más cultivada en el mundo es la 
soja, pero también son importantes las plantaciones de colza y girasol. Asimismo, también 
se consideran cultivos oleaginosas la palma (de la que se obtiene aceite), el maní y el lino, 
que también se utiliza en la industria textil.  
El aceite de soja es el de mayor producción mundial, seguido del aceite de palma, colza, y 




girasol. Estos aceites de semillas oleaginosas cubren la demanda mundial junto con el 
aceite de oliva y las grasas animales. La gran ventaja de los aceites de semillas oleaginosas 
es que además de grasas producen también proteínas.[8] 
El principal rasgo característico de las células de las semillas oleaginosas es la existencia de 
organelas celulares llamadas cuerpos lipídicos y proteínicos, las cuales contienen, 
respectivamente, la mayoría del aceite y de las proteínas del grano (ver Figura 11). 
 
Los cuerpos proteicos varían de tamaño dependiendo de la semilla oleaginosa y también 
varían de tamaños en un amplio rango dentro de cada tipo de oleaginosa. En el caso de la 
soja, el cual es similar al caso del maní, el tamaño promedio de los cuerpos proteicos es 
entre 8 a 10  µm, pero también se reportan variaciones entre 2 y 20 µm. Estos cuerpos 
proteicos contienen aproximadamente entre el 60 y el 70 % de la proteína total presente en 
las semillas oleaginosas.[9] 
 
 
Figura 11: Estructura de las oleaginosas[9] 
 
Entre las semillas de plantas cultivadas por su aceite, las más conocidas son: el cacahuete, 
la colza, el ricino, la soja y el girasol. A estas se deben agregar las plantas cultivadas para la 
producción de fibras textiles y en segundo lugar aceite: algodón y lino principalmente. En 
cuanto a los frutos oleaginosos, estos provienen principalmente del cocotero (copra), del 
nogal, de la palma de aceite (palma y palmito) y del olivo (aceitunas). 




La composición química de los aceites vegetales corresponde en la mayoría de los casos a 
una mezcla de 95% de triglicéridos y 5% de ácidos grasos libres, de esteroles, ceras y otros 
componentes minoritarios.  
Son ácidos carboxílicos de cadena larga, suelen tener nº par de carbonos (14 a 22), los más 
abundantes tienen 16 y 18 carbonos. [10] 
Los triglicéridos son triesteres formados por la reacción de ácidos grasos sobre las tres 
funciones como alcohol del glicerol, la estructura de los cuales se puede apreciar en la 
Figura 12.  
 
Figura 12: Estructura de un triglicérido[11] 
 
Los aceites vegetales pueden dividirse en cuatro grandes grupos:  
1) Los aceites saturados: índices de yodo de 5-50 o Lóricos: copra, palmito, babasú (etc.) 
o Palmíticos: palma o Esteáricos: karité. 
Los ácidos grasos son saturados cuando no poseen enlaces dobles, son flexibles y 
sólidos a temperatura ambiente. 
2) Los aceites monoinsaturados: índices de yodo de 50-100 o Oleicos: aceituna, 
cacahuete, colza, sésamo, jatropha curcas.  
Los ácidos grasos Insaturados o poliinsaturados si en la cadena hay dobles o triples 
enlaces, rígidos a nivel del doble enlace siendo líquidos aceitosos 
3) Los aceites biinsaturados: índices de yodo de 100-150 o Linoleico: girasol, algodón, 
maíz, soja, etc.  
4) Los aceites triinsaturados: índices de yodo > 150 
A continuación se presenta una clasificación (ver Tabla 4) de los ácidos grasos saturados e 
insaturados de mayor interés biológico. 
 
Tabla 4: Ácidos grasos saturados e insaturados de mayor interés biológico 






En la siguiente figura se presenta la estructura de algunos aceites grasos mayoritariamente 
presentes en los aceites vegetales. 
 
Figura 13: Estructura de algunos ácidos grasos saturados e insaturados presentes en los aceites 
vegetales 
 
El uso de aceites vegetales naturales para su aplicación en procesos industriales presenta 
numerosas ventajas así como: 




• Gran valor calorífico, es decir, gran densidad energética.  
• Forma líquida y, por ello, fácil de usar.  
• Cuando se quema emite menos hollín.  
• Cuando se quema tiene una eficiencia energética más grande. 
• No es tóxico ni dañino para humanos, animales, suelos o agua.  
• No es inflamable ni explosivo y no emite gases tóxicos.  
• Es fácil de almacenar, transportar y utilizar.  
• No causa daños si accidentalmente se vierte.  
• En su manejo no se requiere tomar precauciones especiales.  
• Es producido de forma directa por la naturaleza, no ha de ser transformado. Estudio 
de la viscosidad y densidad de diferentes aceites para su uso como biocombustible 
• Es una forma reciclable de energía.  
• No tiene efectos ecológicos adversos cuando es utilizado.  
• No contiene sulfuro, por lo que no genera lluvia ácida cuando es usado.  
• Cuando se quema es neutral en CO2, por lo que no contribuye al efecto 
invernadero.  
Luego algunos de los inconvenientes que presenta su utilización serían: 
• Tiene un mayor coste de producción frente a la energía que proviene de los 
combustibles fósiles.  
• Menor rendimiento energético de los combustibles derivados de la biomasa en 
comparación con los combustibles fósiles.  
• Producción estacional.  
• La materia prima es de baja densidad energética lo que quiere decir que ocupa 
mucho volumen y por lo tanto puede generar problemas de transporte y 
almacenamiento.[12] 
 
El principal rasgo característico de las células de las semillas oleaginosas es la existencia de 
organelas celulares llamadas cuerpos lipídicos y proteínicos, las cuales contienen, 
respectivamente, la mayoría del aceite y de las proteínas del grano.[9] 





Figura 14: Regiones supercríticas ideales para la extracción de aceites[4] 
 
El área más investigada a nivel de planta piloto y escala semipreparativa es la extracción de 
aceites de origen vegetal.  
Se puso de manifiesto que el aceite obtenido con CO2 supercrítico a partir de la soja y del 
salvado de arroz tenía una serie de ventajas en relación al obtenido con un solvente 
orgánico como el hexano. Así, observaron que el contenido en hierro y fósforo era más bajo, 
fundamentalmente debido a la baja solubilidad de los fosfolípidos en el CO2 supercrítico 
frente a los triglicéridos. [2] 
Por otra parte, el aceite era menos coloreado, lo que conlleva la no necesidad de 
refinamiento. Esto también era debido a la baja solubilidad de los carotenos y otros 
pigmentos. Otros estudios se encaminan a la purificación de lípidos polares, que consiguen 
optimizar las condiciones en un sistema continuo en contracorriente para el desengrasado 
de soja, de esta forma obtienen un extracto oleoso que no contiene lecitina, mientras que el 
residuo del aceite original está compuesto prácticamente por éste fosfolípido.  
Compuestos antioxidantes, como los tocoferoles también son objeto de estudio para la 
extracción con fluidos supercríticos y pigmentos, como los carotenoides a partir de 
zanahorias. Estos últimos se realizaron en extracciones utilizando etanol como modificador 
para facilitar la extracción de los carotenos, partiendo de subproductos de industrias 
productoras de zumo de zanahoria.[2] 
El mercado de aceites de semillas envasados en España llegó durante 2015 hasta algo más 
de 318,5 millones de litros, con una ligera reducción interanual del 0,2%. El aceite de girasol 
es, con gran diferencia, la principal oferta, con unos 241 millones de litros, un 4,6% menos 
que en el ejercicio precedente. A mucha distancia aparecen los aceites de soja, con algo 
menos de 1,9 millones de litros (+4,5%) y los aceites de maíz, con casi 1,3 millones de litros 
(+6,6%).  
Los aceites de otras semillas o de mezclas de semillas suponen otros 74,4 millones de litros 




y han experimentado un importante aumento del 16,6% con respecto a las cifras del año 
anterior. Esta última partida, formada esencialmente por aceites de mezclas de semillas, es 
la que muestra un comportamiento más dinámico, con presentaciones como las de los 
aceites especiales para frituras, aceites para repostería o aceites de girasol y soja. En 
términos generales, los aceites de girasol representan el 33% del consumo español de 
aceites, mientras que los otros aceites alcanzan una cuota del 7% del total. Las ventas de 
aceites de semillas en el libreservicio superaron los 183,2 millones de litros, por un valor 
cercano a los 954,5 millones de euros.  
Estas cifras suponen unos incrementos interanuales del 1,9% en volumen y de un mucho 
más importante 13,7% en valor. Durante los últimos cuatro años las ventas de los aceites de 
semillas han aumentado en un 400%, sobre todo a costa del aceite de girasol. El buen 
comportamiento registrado en el ejercicio pasado ha sido provocado fundamentalmente por 
la subida de los precios del aceite de oliva, lo que provoca que muchos consumidores opten 
por otras ofertas más baratas. La tendencia general muestra una disminución general de las 
ventas de aceite, tanto de semillas como de oliva. El motivo principal de que explica este 
comportamiento en la reducción de las frituras.[8] 
A continuación se presenta la composición de los ácidos grasos más comunes presentes en 
algunos aceite vegetales que se estudiarán en este trabajo, dichos datos se tendrán en 
cuenta a la hora de caracterizar los mismos. 
 
Tabla 5: Contenido de diferentes ácidos grasos presentes algunos aceites vegetales (expresado en 
términos de g de ácido/ 100g de aceite) [13] 
Ácidos grasos Nuez Girasol Calabaza Avellanas 
Ácido Oleico 22.20 24.90 5.20 77.8 
Ácido Palmitoleico trazas 0.095 0.02 0.20 
Ácido Mirístico - 0.061 0.02 0.10 
Ácido Palmítico 7.00 6.10 1.73 5.20 
Ácido Esteárico 2.00 4.00 0.93 2.00 
Ácido linoleico 52.90 62.21 6.68 10.10 








1.4 Teoría 4: Estado del arte de la extracción con fluidos 
supercríticos 
 
Las buenas potencialidades de esta nueva tecnología ha despertado el interés de los 
investigadores, donde varios autores han escrito sobre los conceptos generales de la 
extracción supercrítica. 
Como ya se ha comentado, esta tecnología tiene su principal aplicación en la extracción de 
aceites alimentarios. Los fluidos supercríticos se están utilizando a escala industrial 
principalmente en los sectores agroalimentario, químico, farmacéutico, y cosmético. 
En el campo de los aceites comestibles también se han llevado a cabo con éxito trabajos de 
investigación, referentes a la concentración de tocoferoles a partir de los subproductos de 
refinación, y en la refinación de aceites vegetales destaca la separación de los triglicéridos 
de los ácidos grasos libres. 
Se han determinado solubilidades de algunos esteres de ácidos grasos en solventes 
supercríticos. Más recientemente han aparecido trabajos de investigación en el campo de la 
extracción del aceite de oliva, en la refinación del aceite de oliva utilizando columna de 
relleno, y en la desacidificación del aceite de oliva recurriendo a condiciones experimentales 
en las que el solvente supercrítico presenta una gran selectividad. [5] 
Entre otras aplicaciones se dirigen a la obtención de extractos herbales a partir de plantas 
aromáticas, de extractos de especias para colorantes alimentarios, aceites esenciales, etc; 
el fraccionamiento de bebidas para desalcoholización, la mejora de propiedades de 
alimentos (desgrasado de alimentos, extracción de colesterol de aceites, carnes y lácteos...), 
la descafeinización del café, la recuperación de la nicotina del tabaco, la obtención de 
principios activos, operaciones de desinfección, impregnación, microencapsulación, el 
fraccionamiento de productos pesados del petróleo, la descontaminación de aguas 
residuales, el desengrasado de pieles, etc. 
Se trata, por lo tanto, de una tecnología puntera con grandes posibilidades, ya que es una 
nueva vía para la obtención de productos de origen natural; permite la adaptación de nuevos 
productos de calidad con alto valor adecuados a los hábitos de consumo; posibilita el 
desarrollo de nuevos procesos no contaminantes e inicia el desarrollo de un sector terciario 
dirigido hacia la nueva tecnología. 
Japón y EE.UU ya están incorporando en sus legislaciones normas que hacen referencia 
directa o indirecta a prohibiciones sobre el uso de ciertos disolventes orgánicos en los 
procesos de extracción y de purificación. Esta circunstancia ya está incidiendo de manera 
significativa en aquellas empresas españolas con vocación exportadora hacia dichos países. 
Pese a su demanda creciente y utilización en otros países como EE.UU o Japón, en España 
todavía es una tecnología en gran medida desconocida por la industria y aquellas empresas 
que la utilizan contratan estos servicios en otros países ante la carencia de oferta 
tecnológica en fluidos supercríticos en nuestro país. 
No obstante, la industria española en estos sectores está realizando importantes avances en 
esta dirección, ya que, por una parte, cada vez se conocen más los resultados negativos 
que determinados procesos industriales convencionales, y por otra, son más conscientes de 




la necesidad de dar respuesta a los requerimientos actuales de los consumidores y la 
legislación.[14] 
 
1.5 Teoría 5: Modelización Matemática 
 
El modelado matemático da la posibilidad de generalizar resultados experimentales y, si 
tiene éxito, obtener indicaciones sobre sistemas diferentes de los estudiados (simulación).  
Además, es útil en el desarrollo de procedimientos de escalado de laboratorio a piloto e 
industrial. Muchos de estos modelos están relacionados con SFE de aceites.  
Un modelo no debe ser un mero instrumento matemático, sino que debe reflejar el 
conocimiento físico de la estructura sólida y las observaciones experimentales. Por lo tanto, 
los modelos matemáticos que no tienen correspondencia física con los materiales y el 
proceso estudiado son de validez limitada, aunque pueden utilizarse para ajustar algunos 
datos experimentales.  
Se proponen tres enfoques diferentes para el modelado matemático de SFE: (1) empírico , 
(2) basado en la analogía de transferencia de calor y masa, y (3) integración diferencial de 
balances de masas. El análisis más adecuado se obtiene de la integración de los balances 
de masa diferenciales: se obtienen perfiles de concentración temporalmente independientes 
para las fases fluida y sólida. Al hacer frente a la modelización matemática del SFE, hay que 
tener en cuenta varios aspectos generales: 
 
1. Estructura del material sólido 
El conocimiento de los aspectos botánicos o el microscopio electrónico de barrido (SEM) del 
material es necesario para visualizar la estructura. Por ejemplo, las semillas están formadas 
esencialmente por estructuras especializadas que funcionan como receptores pequeños que 
contienen el aceite. Su forma y estructura cambian semilla por semilla, pero la organización 
general es siempre la misma.  
 
2. Ubicación de los compuestos a extraer 
La distribución del soluto dentro del sustrato sólido puede ser muy diferente. Las sustancias 
extraíbles pueden estar libres sobre la superficie del material sólido o dentro de la estructura 
del propio material. El aceite esencial puede localizarse cerca de la superficie foliar en 
tricomas glandulares o en vacuolas (estructuras intracelulares situadas bien dentro de la 
hoja).  
 
3. Interacciones de los solutos con la matriz sólida 
Dependiendo de las interacciones entre los compuestos y la estructura sólida, pueden estar 
involucrados diferentes equilibrios. De hecho, si el material no tiene interacciones con la 
matriz, debe tenerse en cuenta la solubilidad de equilibrio. El material puede ser adsorbido 




en la superficie exterior o dentro de la estructura sólida; En este caso, se produce un 
equilibrio de división entre la fase sólida y la fase fluida.  
 
4. Estructuras celulares intactas 
Parte de los compuestos a extraer puede estar cerca de la superficie de la estructura debido 
a la rotura de la celda durante la molienda. Además, pueden producirse modificaciones de 
las membranas debido al secado, liberando parte del material soluble. 5. Forma de las 
partículas: Las partículas pueden ser esféricas, en forma de placa u otras formas como 
resultado de la forma original del material (por ejemplo, las hojas) y del proceso de 
rectificado. Su forma puede influir en el camino de difusión del disolvente supercrítico. 
Desde el punto de vista de los mecanismos de extracción, son necesarias otras 
consideraciones. El equilibrio puede existir si: 
1. El material está ampliamente disponible. 
2. Está distribuido en o cerca de la superficie.  
3. El tipo de equilibrio depende de las interacciones (si las hay) con la estructura 
sólida. 
Las resistencias de transferencia de masa, en general, pueden ser de dos tipos: externas o 
internas (y, en este caso, hay que considerar varias posibilidades). Para tener en cuenta las 
resistencias de transferencia de masa, se aplican balances de masa diferenciales.  
También hemos indicado si el modelo se basa en ecuaciones cinéticas empíricas, en la 
analogía entre transferencia de calor y masa (HMT), o en ecuaciones diferenciales de 
balances de masa (DMBE) a lo largo del lecho de extracción o en una sola partícula. Un 
modelo de célula rota del modelo SCFE de aceites esenciales puede basarse en las 
siguientes hipótesis: 
1. El comportamiento de todos los compuestos extraídos es similar y puede ser 
descrito por un solo pseudocomponente con respecto a los fenómenos de 
transferencia de masa.  
2. Los gradientes de concentración en la fase fluida se desarrollan a escalas 
mayores que el tamaño de partícula (es decir, las variaciones de concentración en la 
fase fluida tienen una escala de longitud característica más grande que el diámetro 
de las partículas).  
3. El caudal de disolvente, con velocidad superficial u, se distribuye uniformemente 
en todas las secciones del extractor. 
4. La fracción volumétrica del fluido, ε, no se ve afectada por la reducción de la masa 
sólida durante la extracción.  
5. El soluto en el sólido está presente en dos fases separadas. Una fase incluye el 
soluto contenido dentro de la estructura interna de las partículas. Llena una fracción 
φt del volumen total ocupado por las partículas de semilla. La otra fase está hecha 
del soluto libremente disponible en la superficie de la partícula. La concentración aquí 
es siempre la misma y, según las hipótesis, es igual a la densidad pura del soluto ρ0 




(el soluto está libremente disponible en la superficie y, por lo tanto, su concentración 
es constante).  
6. La fracción del volumen llenado por el soluto libre anteriormente al proceso de la 
extracción es φf = 1 - φt.  
7. La fracción del volumen ocupado por el soluto libre durante la extracción es ψφf, 
donde es ψ ≤ 1.  
8. Se aplica una relación de equilibrio lineal entre fases.[15] 
 
1.5.1 Ecuaciones de estado 
 
Se introduce al lector a una revisión en el desarrollo de ecuaciones de estado para el cálculo 
de propiedades termodinámicas en líquidos puros y mezclas. Desde el primer modelo antes 
de 1800, el lector es invitado a seguir un breve resumen de algunos enfoques diferentes a 
través de la historia. El capítulo explica algunas características de las principales ecuaciones 
cúbicas de estado, los métodos empíricos y las ecuaciones moleculares. 
Una ecuación de estado es una ecuación constitutiva que describe el estado de la materia 
bajo un conjunto dado de condiciones físicas. Proporciona una relación matemática entre 
dos o más funciones de estado asociadas con la materia, tales como su temperatura (T), 
presión (P), volumen (V) o energía interna (U). El término "estado" también se usa para 
designar la fase física del sistema, es decir, sólido, líquido o gas. En algunos casos, es 
necesario dar la fase de una sustancia, además de valores de propiedades tales como P, T, 
V, y el número de moles (n), con el fin de designar completa e inequívocamente su estado. 
Las ecuaciones de estado son útiles para describir las propiedades de los fluidos, mezclas 
de fluidos, sólidos e incluso el interior de las estrellas. 
Cientos de ecuaciones se han desarrollado a través de la historia y este campo de 
investigación se mantiene activo porque, en la actualidad, no hay una sola ecuación de 
estado que predice con precisión las propiedades de todas las sustancias en todas las 
condiciones. 
Sobre la base de medidas experimentales, Robert Boyle desarrolló una ecuación en la que 
existe una relación recíproca entre la presión y el volumen de gases, cuando la temperatura 
y la cantidad de gas se mantienen constantes. El trabajo de Jacques Charles en 1787 y de 
Joseph-Louis Gay-Lussac en 1808 demostró que el volumen de una determinada cantidad 
de gas es directamente proporcional a la temperatura, cuando su presión permanece 
constante. 
Amadeo Avogadro propuso en 1811 que volúmenes iguales de todos los gases, a la misma 
presión y temperatura, contienen el mismo número de moléculas. En otras palabras, un 
número igual de moles de todos los gases ocupan el mismo volumen a temperatura y 
presión constantes. 
Esta propuesta, combinada con las relaciones descubiertas por Boyle, Charles y 
GayLussac, condujo a una ecuación de estado para los gases: 
 







Donde P es la presión, Vm es el volumen molar, T es la temperatura absoluta y R es la 
constante de gas universal. La ecuación se escribe para un mol de moléculas de un 
compuesto. 
Esta ecuación es conocida como la ecuación de estado para los gases ideales o la ley del 
gas ideal. Aunque el comportamiento de los gases reales sigue de cerca la ecuación del gas 
ideal bajo circunstancias de baja presión y temperatura razonablemente alta, se vuelve cada 
vez más inexacto a presiones más altas y temperaturas más bajas, y no predice la 
condensación de un gas a un líquido. Por lo tanto, se han desarrollado una serie de 
ecuaciones de estado mucho más precisas para gases y líquidos, así como otras para 
predecir el volumen de sólidos, incluyendo la transición de sólidos de un estado cristalino a 
otro. Aunque es imposible mencionar todas las ecuaciones desarrolladas hasta la fecha, en 
esta sección se pretende repasar brevemente los avances más importantes a lo largo del 
siglo pasado. 
La ecuación de estado más utilizada para los gases reales es la de Johannes van der Waals 
(1873). La ecuación de van der Waals (vdW) fue una de las primeras en realizarse 
notablemente mejor que la ley de gas ideal y la primera en describir exitosamente tanto la 
fase líquida como la fase vapor simultáneamente. En lugar de utilizar el valor medido de 
presión en la ecuación de estado para gases ideales, sustituyó un término que toma en 
consideración la presión reducida en las paredes de un recipiente debido a las fuerzas de 
atracción. Esta magnitud del término de presión aumenta con la densidad de moléculas: 
cuando están más juntas, las moléculas están más restringidas por su atracción mutua. La 
ecuación de van der Waals también corrige el término de volumen en la ecuación de gas 
ideal restando el espacio que es tomado por las propias moléculas. La ecuación se ve así: 
     
 (8) 
 
En esta ecuación histórica, a se llama parámetro de atracción y b el parámetro de repulsión 
o el volumen molecular efectivo. a y b se calcularon primero utilizando datos PVT, pero 
posteriormente se relacionaron con propiedades críticas aplicando la condición de 
continuidad de la isoterma crítica (punto de inflexión) en el punto crítico: 
 




El estudio de los gases reales en relación con la ecuación de van der Waals proporciona 




información valiosa sobre las fuerzas intermoleculares y el volumen de moléculas. Los 
conceptos desarrollados por van der Waals sobre la separación de las fuerzas repulsivas 
causadas por el tamaño molecular de las fuerzas cohesivas causadas por la atracción 
molecular siguen siendo la base de varias teorías sobre la predicción de propiedades fluidas 
y de simulaciones por computadora basadas en la mecánica estadística. 
Desafortunadamente, aunque la ecuación es definitivamente superior a la ley del gas ideal y 
predice la formación de una fase líquida, el acuerdo con los datos experimentales es 
limitado para las condiciones en las que se forma el líquido. A pesar de esta limitación, la 
ecuación vdW sigue siendo la base para ecuaciones cúbicas más refinadas de estado para 
propósitos de ingeniería. 
Un esfuerzo muy antiguo y apreciado es la expansión virial sugerida por Heike 
Kammerlingh-Onnes (1901). Siguiendo la idea de modificar la ecuación de estado de gas 
ideal añadiendo nuevos términos para tener en cuenta la interacción entre las moléculas, la 
expansión del virial, también llamada ecuación virial de estado, es la más interesante y 
versátil de las ecuaciones de estado para los gases. La expansión virial es una serie de 




Añade términos de corrección a la ecuación de gas ideal multiplicando el lado derecho de la 
ecuación (RT) por la progresión matemática (1 + B / V + C / V2 + D / V3 + E / V4 + ...) donde 
las constantes A, B, C, etc. son dependientes de la temperatura. El coeficiente B (T) es una 
función de la temperatura y se denomina "segundo coeficiente virial", C (T) se denomina el 
"tercer coeficiente virial", etc .. La expansión es, en principio, una serie infinita , Y como tal 
debe ser válido para todas las sustancias isotrópicas. En la práctica, sin embargo, los 
términos por encima del coeficiente tercer virial se utilizan raramente en la termodinámica 
química. Aunque sólo es aplicable a la fase gaseosa, la ecuación virial es importante porque 
se puede derivar directamente a partir de la mecánica estadística.  
Si se hacen asunciones apropiadas sobre la forma matemática de las fuerzas 
intermoleculares, se pueden desarrollar expresiones teóricas para cada uno de los 
coeficientes, en este caso B corresponde a interacciones entre pares de moléculas, C a 
trillizos, etc. La precisión se puede aumentar considerando términos de orden más alto. 
En 1940, Benedict, Webb y Rubin desarrollaron una ecuación empírica con varios 
parámetros para correlacionar y predecir las propiedades termodinámicas de los 
hidrocarburos ligeros y sus mezclas. Posteriormente, Starling (1973) modificó la ecuación 









Donde ρ es la densidad del compuesto y A0, B0, C0, D0, E0, a, b, c, d, α y γ son coeficientes.  
De manera similar, se desarrollaron otras ecuaciones empíricas no analíticas. Este tipo de 
ecuaciones ofrecen mejores correlaciones de propiedades termodinámicas pero no ofrece 
mejores resultados para la correlación del comportamiento de la fase de mezcla debido al 
gran número de coeficientes ya la falta de directrices teóricas. Otro inconveniente de este 
tipo de ecuaciones es la gran cantidad de raíces de volumen que se pueden obtener de 
ellas. 
Con el paso de los años, varias ecuaciones cúbicas se desarrollaron a partir de las 
modificaciones de la base de la ecuación de van der Waals buscando mejoras en los 
cálculos de los equilibrios de vapor líquido. Las diferencias se establecieron modificando la 
forma de calcular los parámetros a y b. 
La ecuación de estado de Redlich-Kwong (1949) fue una mejora considerable sobre otras 









Donde Tr es la temperatura reducida. En el momento de esta propuesta, había alrededor de 
200 ecuaciones de estado. Redlich y Kwong buscaron representaciones correctas a baja y 
alta densidad para los gases, añadiendo dependencia de la temperatura en el parámetro 
atractivo. Su ecuación, aunque superior a la ecuación de estado de van der Waals, tiene un 
desempeño pobre con respecto a la fase líquida y, por lo tanto, no puede utilizarse para 
calcular con precisión equilibrios líquido-vapor. Sin embargo, puede utilizarse conjuntamente 
con correlaciones de fase líquida separadas para este propósito. La ecuación de Redlich-
Kwong es adecuada para el cálculo de las propiedades de la fase gaseosa cuando la 
relación de la presión a la presión crítica (presión reducida) es menor que aproximadamente 
la mitad de la relación de la temperatura a la temperatura crítica. 
Cuando introdujo el factor acético de Pitzer ω en el término atractivo para considerar las 
variaciones en el comportamiento de diferentes fluidos a la misma temperatura y presión 
reducida, dependiendo de su forma. 
En 1972, Soave, siguiendo la idea de Wilson, reemplazó el término aT1/2 de la ecuación de 
RedlichKwong con una función α (T, ω) que implicaba la temperatura y el factor acéntrico: 
  
   (16) 





El parámetro m es una función específica del factor acéntrico ω: 
    
(17) 
La función α se diseñó para ajustar los datos de presión de vapor de hidrocarburos y la 
ecuación hace bastante bien para estos materiales. La ecuación Soave-Redlich-Kwong 
(SRK) se ha convertido en una de las ecuaciones más comunes y todavía se emplea 
ampliamente para los cálculos de equilibrio de fase. 
La ecuación de Peng-Robinson se desarrolló en 1976 con el fin de satisfacer los siguientes 
objetivos: 
1. Los parámetros deben expresarse en términos de las propiedades críticas y del 
factor acéntrico. 
2. El modelo debe proporcionar una exactitud razonable cerca del punto crítico, 
particularmente para los cálculos del factor de compresibilidad y la densidad del 
líquido. 
3. Las reglas de mezcla no deben emplear más de un solo parámetro binario de 
interacción, el cual debe ser independiente de la temperatura, presión y composición. 
4. La ecuación debe ser aplicable a todos los cálculos de todas las propiedades del 
fluido en los procesos de gas natural. 










La ecuación de Peng-Robinson exhibe un rendimiento similar a la ecuación SRK, aunque 
generalmente es superior en la predicción de las densidades líquidas de muchos materiales, 
especialmente los no polares. 
Si se reescriben las ecuaciones 3.2-3.4 en una forma más general, se observa cómo las 
ecuaciones de Redlich-Kwong (RK), Soave-Redlich-Kwong (SRK) y Peng-Robinson (PR) se 
obtienen de la ecuación original de van der Waals de Estado: 












Varias otras ecuaciones de estado podrían ser mencionadas en esta sección (hay un total 
de 400 EoSs cúbicos propuestas hasta la fecha en la literatura), pero SRK y PR se han 
mantenido como los más utilizados para los cálculos de ingeniería. Las contribuciones más 
recientes han intentado modificar la expresión de α (TR), la dependencia de volumen del 
término de presión atractiva o utilizar un parámetro de dependencia de tercera sustancia. 
Algunas otras ecuaciones fueron desarrolladas para tratar fluidos en unas condiciones 
específicas muy determinadas (alta presión en fases líquidas, gases de Bose, etc.), pero no 
son el objetivo de este resumen.[16] 
Bunyakiat usaron el método de contribución de grupos de Lydersen para estimar las 
temperaturas y presiones críticas de aceites vegetales. Las propiedades que ellos calcularon 
son realmente propiedades seudo-críticas, no verdaderos puntos críticos. Por lo tanto, los 
resultados de sus cálculos termodinámicos no describen el real comportamiento de fases. 
Las propiedades seudo-críticas son usadas para parametrizar ecuaciones de estado de las 
mezclas, pero estos valores no son los verdaderos puntos críticos de una mezcla. 
Glicsic midiendo el equilibrio de fases para mezclas de aceite de girasol y metanol 
obtuvieron una buena correlación de resultados experimentales con la ecuación de estado 
de Redlich-Kwong-ASPEN con las reglas de mezclado de van der Waals. Sin embargo, en 
los sistemas analizados el aceite de girasol, aunque es una mezcla, se consideró 
termodinámicamente como un sólo pseudocomponente. El efecto de esta simplificación no 
permite que la elección de la mejor ecuación de estado para este sistema sea del todo 
acertada. Las condiciones examinadas por estos autores siempre consideran una sola fase 
líquida y no proporcionan datos para los equilibrios líquido-líquido-vapor, que se presentan 
cuando son separadas las fases ricas en aceite y en metanol.[16] 
 
1.5.2 Estimación de propiedades de biomoléculas de importancia en la 
industria alimentaria 
 
Dada la importancia que ha alcanzado la simulación como herramienta básica para el 
ingeniero de procesos, resulta necesario respaldarla con buenos datos acerca de las 
propiedades de los componentes puros utilizados y sus mezclas. Dicha información se 
encuentra disponible para un amplio número de compuestos de aplicación en industrias 
químicas o petroquímicas y, en menor medida, para aquellos utilizados en la producción de 





En el caso particular de la industria de aceites comestibles hay una creciente demanda en el 
uso de métodos de estimación, para conocer las propiedades fisicoquímicas de los 
compuestos grasos, aceites vegetales y compuestos relacionados a los biocombustibles. 
Considerando la complejidad de los productos de aceites comestibles, la diversidad de los 
químicos encontrados en ellos, sus composiciones y el rango de las condiciones normales 
de proceso, los métodos para la estimación de las propiedades relevantes son de un gran 
interés práctico.[17] 
Debido a que su determinación experimental, en general, es más costosa resulta de 
permanente interés el explorar nuevos métodos para correlacionar y estimar buenos valores 
de tales propiedades. Por ello se presenta una comparación de los métodos de contribución 
de grupos (MCG) y se evalúa su aplicabilidad asociada con la producción de alimentos. Su 
interés radica en que, aun cuando éstos no han sido desarrollados para tal fin, se 
consideran suficientemente adecuados para lograr buenas estimaciones. [18] 
La revisión de los principales métodos desarrollada, permite evaluar las ventajas que 
presentarían en cada caso. Se plantean ejemplos de cálculo con el método más simple 
aplicado a moléculas de pequeño y mediano tamaño y se compara su error frente a datos 
existentes, reafirmándose la conveniencia de utilizar otros más sofisticados como Marrero-
Gani. 
Uno de los procedimientos para estimar propiedades críticas son los llamados métodos de 
contribución de grupos (MCG). En estos las mismas se relacionan, para una sustancia dada, 
con su estructura molecular que tiene especial influencia en el valor de las propiedades 
termodinámicas. Así, cada sustancia se considera formada por la unión de grupos 
estructurales definidos convenientemente predeterminados. A cada uno de ellos se les 
asigna un determinado valor como contribución o aporte a dicha propiedad y se supone que 
es la misma en todo compuesto donde esté presente.  
De esta manera, proporcionan la ventaja de rápidas estimaciones sin demasiados 
requerimientos computacionales. Dichos métodos han demostrado poseer un valor 
significativo, sin embargo su aplicación para la estimación de propiedades de 
macromoléculas ha sido muy limitada y de escaso uso en relación con los alimentos. 
En el presente apartado se realiza una revisión y comparación de métodos a efectos de 
evaluar la posibilidad de aplicación para la industria de alimento en general. Los métodos 
evaluados han sido:  
A) Lydersen: éste considera 43 grupos químicos definidos y ha sido usualmente 
aplicado a la predicción de las propiedades críticas de hidrocarburos.  
B) Joback-Reid: utiliza la información estructural básica de una molécula como una 
lista de grupos funcionales simples, agrega parámetros a estos grupos y calcula las 
propiedades de transporte y termo físicas como una función de la suma de los 
parámetros de dichos grupos. Asume que no hay interacción entre los grupos por lo que 
sólo usa las contribuciones y no contribuciones aditivas. Considera 41 grupos químicos 
definidos y ha sido ampliamente usado en la predicción de las propiedades críticas de 
varios tipos de sustancias.  




C) Lydersen-Joback Reid Modificado: para desarrollarlo, se definieron 39 grupos 
estructurales y nuevos valores de los parámetros ajustables para los métodos de 
Lydersen y de Joback-Reid, obteniendo Lydersen modificado (Lydersen-m) y Joback-
Reid modificado (Joback-Reid-m), respectivamente. Este desarrollo tiene por objeto 
predecir con menos desviación las propiedades críticas (Alvarez – Valderrama, 2008).  
D) Marrero-Gani: se considera que la estructura molecular está compuesta por un 
conjunto de tres tipos de grupos: de primer, segundo y tercer orden. Además, es capaz 
de tratar con clases de compuestos que no puede ser contemplado por otros métodos 
utilizados. Se fundamenta en que, en comparación con otros, se ha utilizado un 
conjunto significativamente mayor de datos en el desarrollo de la nueva modalidad, así 
como un mayor y más amplio conjunto de grupos (Marrero, Gani- 2001).  
E) Constantinou-Gani: Una de las aplicaciones directas de este método es la 
estimación de propiedades dependientes de la temperatura. Su predicción está basada 
en la teoría retículo-fluido. La teoría NRHB (enlace hidrógeno no aleatorio) es una teoría 
reciente basada en la estimación de la distribución del volumen libre en un sistema.  
Actualmente, hay numerosos métodos de contribución de grupo para predecir las 
propiedades críticas de muchos compuestos. No obstante, algunos no están diseñados para 
trabajar con estructuras químicas complejas o con isómeros.  
En el caso de Marrero-Gani, la aplicación de tres niveles diferentes de grupos funcionales, 
uno para la aproximación de primer orden y dos para las sucesivas a fin de perfeccionar los 
compuestos heterocíclicos, grandes y complejos ha conducido a un nuevo método para la 
estimación de importantes propiedades físicas y termodinámicas. En comparación con otros, 
este exhibe una mayor precisión y un rango considerablemente más amplio de aplicabilidad 
para tratar con compuestos químicos y bioquímicos. Incluso en compuestos orgánicos de 
bajo peso molecular, los grupos de primer orden proveen no sólo un rango amplio de 
aplicación sino también una mayor precisión.  
El método Constantinou-Gani es simple y relativamente preciso comparado con los 
existentes. Las propiedades dependientes de la temperatura predichas tienen una 
significación importante para el diseño de productos alimenticios. La principal desventaja de 
éste nuevo método está basada exclusivamente en la estructura molecular de cada 
compuesto orgánico. Este tipo de métodos resulta de importancia para el diseño de nuevos 
productos por cuanto pueden ser aplicados aun cuando se carezca completamente de datos 
experimentales.  
En el método de Lydersen-Joback Reid modificado se presentan las siguientes ventajas.  
- Muestra desviaciones menores al método de Lydersen. 
- Todos los métodos estudiados presentan desviaciones menores al 6% para Tc. 
- El Lydersen modificado disminuye las desviaciones para la Pc y Vc. 
- El de Joback modificado disminuye las desviaciones para Tc. 
- El llamado método Modificado de Lydersen-Joback-Reid está formado por el de 
Joback-Reid modificado para estimar la Tc y el de Lydersen modificado para estimar 
Pc y Vc.  
- El método de corrección para isómeros del método modificado Lydersen-JobackReid 
mejora las predicciones de Pc y Vc.  




La gran ventaja de Joback-Reid es que al usar grupos simples se necesitan pocos 
parámetros. Esto permite también, que lo puedan usar personas con conocimientos 
químicos básicos. No obstante, los desarrollos más recientes han demostrados que la 
calidad del mismo es limitada ya que el listado de grupos no cubre suficientemente las 
moléculas más comunes y, especialmente, los compuestos aromáticos no se diferencian de 
los componentes cíclicos normales y esto es un problema grave ya que difieren fuertemente 
en sus propiedades. [18] 
Se revisó la aplicación de los métodos originales de Lydersen, de Joback-Reid, Lydersen-m, 
Joback-Reid-m y Marrero-Gani para estimación de propiedades críticas de un compuesto, a 
efectos de compararlas con datos existentes en la bibliografía. En la tabla siguiente se 
presenta un resumen de los valores obtenidos para el Volumen crítico, Vc, y pueden 
observarse de manera comparativa las diferencias porcentuales existentes entre los 
distintos métodos considerados y el valor real. En principio puede considerarse que, para el 
ejemplo citado, la magnitud del error para calcular Vc es aceptable en todos los casos y se 
destaca de manera particular el obtenido aplicando Marrero-Gani.  
 












LYDERSEN  1035 1,93 
JOBACK-REID 1055 1047,5 0,716 
LYD-J/R MODIF  1061,5 0,62 
MARRERO-GAIN  1053,31 0,16 
 
Del mismo modo se procede a calcular las propiedades críticas restantes, además de la 
temperatura normal de ebullición, Tb. Los valores de propiedades Vc, Tc y Pc resulta de 
estricto interés, por cuanto permiten la estimación de otras propiedades físico-químicas. Se 
















En un trabajo presentado por Valderrama (2008), se proponen otras correlaciones de 








Pudiendo observarse que resulta finalmente una expresión general dependiente de la 
temperatura (es válido recordar que para éste tipo de ecuaciones es donde, a priori, podría 
esperarse una mejor aplicación de los MCG).  
Considerando que el método de Lydersen resulta más comúnmente aplicado y a efectos de 
simplicidad en el cálculo se procedió a su evaluación para el ácido acético, cuyo tamaño de 
molécula puede considerarse pequeño, calculándose sus propiedades críticas y temperatura 
de ebullición. Una vez determinadas estas, se estimaron sus valores de presión de vapor a 
diferentes temperaturas de trabajo.  
La siguiente tabla muestra comparativamente unos valores calculados respecto a los 
existentes en la bibliografía. Se observa que en el rango de temperaturas considerado se 
aproximan a los reales con un 6 % de error promedio y éste resulta decreciente en la 
medida que se incrementa la temperatura hasta alcanzarse la ebullición.  
 









50 0,0689 0,079 12,75 
63 0,1185 0,1316 9,97 
80 0,2486 0,2632 5,53 
99 0,52 0,5263 1,21 
118,1 1 1 0,66 
 
De la misma manera se puede trabajar con el ácido oleico, a efectos de constatar el 
comportamiento del mismo método, ahora aplicado a la estimación de propiedades de 
moléculas de tamaño medio, determinándose para éste sus densidades, utilizando la 
expresión antes citada. Los datos obtenidos se muestran en la tabla que a continuación se 
presenta, en donde se comparan con los que predicen otros modelos disponibles en un 
simulador comercial. 
















0 0,98 0,902 8,54 
5 0,977 0,899 8,57 
10 0,973 0,896 8,49 
15 0,97 0,893 8,51 
20 0,967 0,890 8,55 
30 0,96 0,884 8,51 
35 0,957 0,881 8,55 
40 0,953 0,878 8,47 
45 0,95 0,875 8,51 
 
 
1.5.3 Modelado de la cinética de transferencia de masa en extracción con fluidos 
supercríticos 
 
En los últimos años ha habido un creciente interés en reemplazar compuestos sintetizados 
químicamente por equivalentes naturales que se pueden encontrar principalmente en 
material vegetal. 
Las técnicas de separación convencionales tales como la extracción con disolvente y la 
destilación tienen generalmente el inconveniente de dejar trazas de disolventes orgánicos o 
de causar degradación térmica. 
La extracción de fluidos supercríticos con dióxido de carbono es una alternativa prometedora 
para la extracción de productos de alto valor añadido como ya se ha comentado, ya que se 
utilizan temperaturas suaves (<343 K) es inerte en las condiciones empleadas, es un 
subproducto de muchos procesos y por lo tanto ampliamente disponible. Considerado 
benigno ya que ya está presente en la atmósfera. 
Existen dos aplicaciones principales de la tecnología de extracción supercrítica: extracción 
en contracorriente de corrientes líquidas y extracción de lechos de partículas sólidas.[19] 
En 2006, Del Valle y De La Fuente [20] informaron varios modelos de extracción cinética 
supercrítica. Este trabajo se limita a la extracción de fluidos supercríticos a partir de matrices 
vegetales. 
El objetivo de este trabajo es revisar los modelos matemáticos más importantes aplicados a 
la extracción fluida supercrítica tanto de líquidos como de sólidos, y sus principales 
supuestos, con especial énfasis en la cinética. El procedimiento empleado para calcular los 
parámetros cinéticos principales en condiciones supercríticas también se describe 
brevemente. [20] 
Se empieza introduciendo algunos modelos teóricos simples: 
 




1.5.3.1 Modelo de la teoría de la capa de difusión (DLT) 
 
En 1994, se propuso un modelo para cuantificar el proceso de extracción de cannabinoides 
de marihuana y hachís por SCCO2. Más recientemente, se ha empleado este modelo para 
describir los perfiles de extracción de la eliminación de amina de materiales recién 
sintetizados HMS.  
Para este modelo, el proceso SFE dinámico puede estar compuesto simplemente de dos 
procesos simultáneos, es decir, el transporte del analito desde la matriz parental a la masa 
del fluido de extracción por disolución y el lavado del analito disuelto del lecho de extracción 
por el fluido de extracción. Basado en la primera ley de Fick, un mecanismo de capa de 
difusión puede tomar el control de la disolución de un soluto en un fluido. En la Figura 15 se 
aprecia el diagrama de flujo del modelo de teoría laica de difusión. Siguiendo esta teoría, la 
velocidad de disolución de las moléculas de soluto es controlada por su difusión a través de 
una capa de difusión de espesor h. 
 
Figura 15: Esquema de la teoría de la capa de difusión para la disolución de sólidos en el fluido: C es 
la concentración del analito disolvente en la disolución en masa (disolvente g / m3), Csat es la 
solubilidad del soluto (disolvente g / m3) y z es la distancia desde la interfaz sólido-fluido.[21] 
 
Donde la dependencia temporal de la concentración de analito en SFE dinámico puede 




Donde β se define por β = 4R2De / Vh (s-1), donde R es el radio del soluto (m), De el 
coeficiente de difusión (m2/s) y m0 es la masa (g) de soluto que se va a extraer y presente en 
la matriz. Por lo tanto, la dependencia temporal del soluto mt (g) extraído en el proceso SFE 
dinámico puede obtenerse a partir de la integral del producto de c y F tomando en 
consideración que la recuperación completa sólo podría lograrse después de un tiempo de 
extracción infinito: 
(32) 





Aparentemente, el modelo DLT es un modelo de parámetro, junto con dos parámetros de 
proceso medibles F y V. Según los valores, el tiempo de extracción requerido para alcanzar 
un nivel predefinido de recuperación de extracción puede estimarse. Este modelo se ha 
utilizado con éxito para simular el proceso de extracción de amina por SCCO2 modificado 
con metanol. 
 
1.5.3.2 Modelo de desorción 
 
Para este tipo de modelos de desorción, se supone que el proceso SCFE es la desorción del 
analito de la matriz. 




Con las condiciones de contorno: t = 0, y = 0 y z = 0. Obsérvese que y (g soluto / g de 
disolvente) y x (g de soluto / g de lecho sólido libre de soluto) son la concentración de analito 
en la fase líquida de SCCO2 y sólida, respectivamente; ρf y ρs son las densidades del 
líquido SCCO2 y el sólido (g / cm3), respectivamente; ε es la porosidad del lecho de 
extracción, u es la velocidad superficial del disolvente SCCO2 (m / s), y z es la posición axial 
(m). 
Balance de masa para la fase sólida: 
 
(34) 
con t = 0, x = x0. X0 es la concentración inicial de soluto en la fase sólida (g de soluto / g de 
lecho sólido libre de soluto) y kd es la constante de velocidad de desorción (s-1). La 
concentración de soluto dependiente del tiempo a la salida del lecho empaquetado puede 




donde H es la altura del lecho de extracción (m). La integración desde el principio hasta el 








Donde A es el área de la sección transversal del recipiente de extracción (m2), QCO2 es el 
caudal másico del disolvente SCCO2 (g / s). Este modelo fue inicialmente propuesto para la 
eliminación de tolueno de carbón activado con SCCO2, y se ha aplicado a la extracción del 
aceite de las setas shitake, curcuminas, aceite de pupunha, oleorresina de caléndula, y 
aceite de carqueja entre otras aplicaciones. 
Alternativamente, algunos investigadores han intentado un llamado modelo de evaluación 
unidimensional para evaluar cuantitativamente el comportamiento de disolución y desorción 
de los productos químicos en condiciones supercríticas. Donde dad la suposición de un 
equilibrio rápido entre el analito y las matrices durante el proceso de extracción, se puede 




Donde Ad es un coeficiente modelo adimensional. Este modelo podría ser válido para la 
SFE de productos químicos recién agregados a los suelos, productos químicos con baja 
hidrofobicidad y suelos con bajo contenido de carbono orgánico. 
Sin embargo, para muchos otros sistemas, se puede haber aplicado la disolución / desorción 
sin equilibrio. En este caso, el comportamiento de no equilibrio se puede representar 
utilizando un modelo de dos sitios en el que una fracción del soluto en las matrices se libera 
rápidamente y otra fracción se libera lentamente. En general, se supone que la fracción del 
soluto total que se libera rápidamente (Fr) de las matrices es representativa de las 
condiciones de liberación de equilibrio, mientras que la fracción restante de la masa total 
que se libera lentamente (1 - Fr) se considera limitada cinéticamente.  
Con este modelo, se supone que la disolución / desorción se produce en dos sitios 
diferentes en las matrices. Estos son "sitios" conceptuales, ya que se reconoce que la 
desorción del analito, sin duda, se produce desde muchas ubicaciones reales en las 
matrices. El modelo de desorción cinética de dos sitios puede ser escrito, consistente en dos 




Donde Fr es la fracción del analito liberado rápidamente, (1 - Fr) es la fracción del analito 
liberado lentamente; Kd1 es la constante de velocidad de primer orden que describe la 
fracción de liberación rápida (min-1); y kd2 es la constante de velocidad de primer orden que 
describe la fracción liberada lentamente (min-1). 
Este modelo se ha aplicado así en la extracción de SCCO2 de rizoma de jengibre. 
 
1.5.3.3 Modelo de coeficientes de partición. 
 
Este modelo se ha desarrollado sobre un coeficiente de reparto termodinámico Kp, que se 




define como la concentración de analito en la fase de matriz sólida sobre la de la fase líquida 
SCCO2 en equilibrio: 
(39) 
 
Este modelo supone que el paso de desorción inicial y el posterior reparto de matriz de 
fluido son rápidos y, por tanto, no afectan significativamente la velocidad de extracción. Para 
el proceso SFE, este tipo de comportamiento puede ocurrir si la concentración inicial de 
soluto en la matriz de la planta es pequeña. Por lo tanto, si el tamaño de las partículas 
sólidas es uniforme, la masa del soluto en cada unidad de masa de fluido de extracción y la 
que queda en la matriz para un período de extracción particular se pueden calcular sobre la 
base del valor de Kp determinado para el soluto. Entonces, la curva de extracción sobre 




Donde ma y mb son la masa acumulada (g) del analito extraído después del volumen de 
fluido de extracción Va y Vb (m3), respectivamente. Así, mb / m0 y ma/m0 son las fracciones 
acumulativas del analito extraído por el fluido de extracción del volumen Vb y Va, 
respectivamente. Los datos Vb y mb son el siguiente punto de datos secuencial después de 
Va y ma, y ∆m es la masa de la muestra cargada (g). 
Como se ha introducido, existen dos aplicaciones para este tipo de tecnología, la extracción 
en contracorriente de corrientes líquidas y extracción de lechos de partículas sólidas. 
 
 
Figura 16: Diagrama de extracción supercrítica en contracorriente.[19] 
 





El objetivo de la extracción a contracorriente es promover el contacto más alto posible entre 
las dos fases (líquidos y fluidos supercríticos) que puede lograrse empleando empaques 
estructurados. En la figura 16 se dan los caudales másicos del líquido de entrada y salida (L) 
y flujos de fluido supercrítico. 
Desde el punto de vista de la ingeniería, la ampliación de las unidades SFE requiere tanto el 
conocimiento de los parámetros del proceso relevantes como la cinética de equilibrio y de 
transferencia de masa, así como las condiciones operativas óptimas. Estos parámetros 
pueden obtenerse utilizando una descripción matemática exacta del proceso de extracción y 
datos experimentales de laboratorio.  
El modelado matemático de la extracción de fluidos supercríticos de productos de alto valor 
agregado a partir de matrices vegetales como hierbas, semillas, hojas o corteza es difícil 
debido a la existencia de diferentes estructuras en el material.  
Antes de la extracción, el material se tritura habitualmente para aumentar el área superficial 
en contacto con el disolvente supercrítico y también aumenta la accesibilidad del soluto 
dentro de las estructuras celulares, aumentando así la cinética de transferencia de masa. 
Esto permite la descripción de las partículas resultantes usando las geometrías básicas de 
losa, cilindro o esfera. Para reducir la complejidad del modelo también es necesario hacer 
suposiciones simplificadoras sobre cómo que el soluto se distribuye dentro del sólido 
adsorbido en la red de poros, atado dentro de las estructuras celulares o distribuido 
homogéneamente dentro de las partículas y sobre los mecanismos implicados en la cinética 
de transferencia de masa - resistencia de transferencia de masa interna, resistencia de 
transferencia de masa externa o una combinación de varias resistencias. 
En el desarrollo de los balances de material y calor en el interior del extractor se supone que 
el líquido se dispersa como una capa delgada en la superficie del empaque. Para estar en 
equilibrio térmico con el embalaje. En la interfase de los dos fluidos, se asume el equilibrio 
termodinámico. Además, en el balance de energía, el calor es suministrado al extractor a 
través de la pared. En algunos casos, se impone un gradiente de temperatura desde el 
fondo hasta la parte superior del extractor para modificar la solubilidad de los diferentes 
solutos en el fluido SC. 
Una forma eficaz de realizar la optimización es recurrir a modelos capaces de describir y 
simular el proceso SFE. Existen muchos modelos disponibles en la literatura sobre el SFE 
de aceites vegetales.  
El modelado del proceso en una columna de extracción semicontinua (el lecho de la matriz a 
extraer es estacionario, el fluido supercrítico se mueve continuamente a través de él) 
requiere un modelo de equipo, el modelo de columna y un modelo de partícula que 
representa los mecanismos de transferencia de masa. Los modelos de columnas están 
bastante establecidos. Por lo tanto, para lograr una descripción satisfactoria del proceso, 
tener un modelo de partículas muy eficaz parece el punto clave. En este trabajo se modeló 
la cinética de SFE de aceite de semilla (a saber: aceite de semilla de uva) utilizando 
diferentes modelos de partículas: los celulares rotos e intactos (BIC) y el modelo de 
encogimiento (SC), comparando los resultados con los valores de literatura obtenidos 
utilizando el modelo BIC-SC combinado. 




Los tres modelos que a continuación se presentan no sólo permiten ajustar 
satisfactoriamente los datos experimentales, sino que también se asemejan a la estructura 
física real de la matriz vegetal ya las etapas elementales reales (fenómenos de transferencia 
de masa) que se espera que se produzcan a nivel de microescala. En su conjunto, el 
presente análisis proporciona una visión de interés para el público interesado en el 
modelado del proceso SFE. 
Se cree, que la extracción de CO2 supercrítico (SCCO2) es una alternativa a las técnicas de 
extracción convencionales porque el CO2 es no tóxico, no reactivo, no inflamable, no 
corrosivo, altamente selectivo, puede funcionar a temperatura moderada, es fácil separarse 
del producto tiene un líquido como disolvente y gas como propiedades de transporte. 
La extracción de aceite tradicional con disolventes orgánicos (es decir, nhexano) requiere un 
tratamiento térmico posterior para la evaporación del disolvente que puede dar lugar a una 
pérdida o degradación de componentes activos. Por el contrario, la separación de SCCO2 
del aceite extraído se produce por simple despresurización.  
El rendimiento de aceite obtenido con extracción de SCO2 es comparable al obtenido con la 
extracción de n-hexano y la calidad del aceite es comparable a la obtenible con extracción 
mecánica (Fiori et al., 2014). SCCO2 es un solvente industrial prometedor para el futuro. 
Teniendo en cuenta las claras ventajas, en las últimas décadas ha habido un aumento en el 
interés de la investigación en el campo de la extracción de SCCO2 de una amplia gama de 
sustratos sólidos, y las semillas de hortalizas en particular. El proceso de extracción implica 
una operación SCO2 sólido en la que los materiales sólidos mecánicamente pre tratados 
(molidos) se mantienen en columnas cilíndricas verticales con SCCO2 fluyendo por el lecho. 
La operación consiste en períodos de extracción estática y dinámica. Durante el período 
estático no hay colección de productos; Normalmente esta fase dura el tiempo necesario 
para alcanzar las condiciones de extracción. Durante la fase dinámica, que se produce a 
temperatura y presión constantes, se recogen los productos de extracción; Esta fase finaliza 
con el final del proceso de extracción. 
En la literatura existen varios modelos cinéticos desarrollados para la extracción de SCCO2 
(Oliveira et al., 2011). Estos modelos se pueden clasificar en general en dos categorías 
generales. 
La primera categoría explica los modelos empíricos y los modelos que describen la 
transferencia de masa que recurren a analogías con otros sistemas físicos y fenómenos de 
transferencia. Entre ellos, vale la pena citar el modelo de difusión de pelota caliente (HBD) 
de Crank (1975), el Naik et al. (1989), el modelo de desorción de Tan y Liou (1989) y el 
modelo de Martínez et al. (2003) modelo logístico. 
En la segunda categoría, pueden agruparse modelos en los que el flujo de masa del soluto 
se define por el gradiente de concentración como fuerza motriz. Bajo esta categoría, el 
modelo de células rotas e intactas de Sovovà (1994), Goto et al. (1996) encogimiento del 
núcleo (SC) modelo, y el Fiori et al. (Modelo BIC-SC combinado) se pueden clasificar. 
En la literatura se han hecho esfuerzos considerables para comparar las prestaciones 
relativas de los distintos modelos. Por ejemplo, Bernardo-gil et al. (1999) aplicaron modelos 
empíricos, modelo HBD, y BIC a la extracción de SCCO2 de aceite de cáscara de oliva. 
Campos et al. (2005) aplicaron los modelos de desorción, logística, placa única, HBD y BIC 




a la extracción de SCCO2 de oleorresina de caléndula (Calendula officinalis). Machmudah et 
al. (2006) aplicaron los modelos BIC y SC a la extracción de SCCO2 de aceite de nuez 
moscada. Domingues et al. (2012) aplicaron los modelos de desorción, logística, placa única 
y HBD a la extracción de SCCO2 de la corteza de Eucalyptus globulus. 
No hay un acuerdo holístico en la comunidad de investigación con respecto al modelo que 
realiza lo mejor bajo todas las condiciones experimentales. El hecho de que los modelos se 
apliquen a diferentes sustratos sólidos con diferentes sustancias iniciales extraíbles bajo 
diversas condiciones de funcionamiento dificulta las comparaciones entre las literaturas. 
Durante la derivación de modelos cinéticos, el tipo de suposiciones simplificadoras hechas y 
los principios rectores sobre los que se basa el mecanismo de extracción hacen que un tipo 
de modelo se adapte mejor a una situación de extracción específica que los otros. Sin 
embargo, debe resaltarse que el mejor ajuste por sí solo no debe considerarse como el 
único objetivo de los modelos de cinética de extracción, que no debería ser meramente 
capaz de proporcionar un simple mapeo de entrada de salida. Los modelos deben describir 
los fenómenos físicos subrayados que ocurren durante la extracción y, además, deben ser 
razonablemente sencillos. 
Este trabajo solo se centra en el modelo Bov de Sovovà (1994), Goto et al. (1996) SC 
modelo y el Fiori (2009) puente (combinado BIC-SC) modelo. Estos modelos han sido 
seleccionados teniendo en cuenta que intentan describir el mecanismo cinético de 
extracción que representa la estructura morfológica de los sustratos, las semillas de 
hortalizas. Los modelos han sido comparados en términos de efectividad en la predicción de 
datos experimentales y en términos de los parámetros calculados (a través de la 
optimización): coeficientes de transferencia de masa interna y externa, porcentaje de aceite 
fácilmente extraíble. A este respecto, el parámetro común seleccionado fue la difusividad 
efectiva que gobierna la extracción desde el interior de las partículas de semilla.)[21] 
La siguiente figura (Fig. 17) resume los modelos empleados para la modelización del 
proceso de extracción. 





Figura 17: Modelos de extracción supercrítica.[19] 
1.7.3.4 El modelo de celdas rotas e intactas (BIC) 
 
El modelo BIC de Sovovà (1994) asume que como resultado del pretratamiento de molienda 
mecánica algunas células en la matriz sólida se rompen y las restantes células en el núcleo 
de partícula están intactas. El aceite en las células rotas (denominado "aceite libre") se 
expone a la superficie de la partícula, es decir, al SCCO2, y puede extraerse fácilmente. 
Bajo esta condición, la velocidad de extracción depende en particular de la solubilidad en 
aceite en el fluido supercrítico, mientras que el aceite en las células intactas (denominado 
"aceite atado") es mucho más difícil de extraer como resultado de altas resistencias de 
transferencia de masa. [20] 
 
 
Figura 18: Esquema de partículas para el modelo de células rotas e intactas (BIC) [21] 
En condiciones de flujo continuo en estado estacionario con distribución homogénea del 




tamaño de partícula, la solución analítica para el rendimiento de extracción está dada por la 
siguiente expresión: 




Donde E es la cantidad de soluto extraído, N es la masa del sólido, x0 es la concentración 
inicial del soluto en el sólido, t  es el tiempo de extracción, Q es el caudal másico del 
disolvente, ε es la porosidad del lecho, ap es el área interfacial, ρf es la densidad del 
disolvente, ρs es la densidad del sólido, kf es el coeficiente de transferencia de la masa 
externa, ks es el coeficiente de transferencia de la masa interna, ys es la solubilidad del 
soluto y G es la eficiencia de la molienda. 
Los parámetros del proceso incluyen el tamaño medio de partícula, el caudal de disolvente, 
la presión, la temperatura y la concentración de modificador y sus efectos sobre los 
coeficientes de transferencia de masa kfa0 y ksa0 se muestran gráficamente en la figura_. 
(41) 





Figura 19: Influencia de varias variables en los factores Ksap y Kfap obtenidos usando el modelo BIC 
para la extracción de aceite de albaricoque.[21] 
 
Como se puede observar, tanto kfa0 como ksa0 aumentan (es decir, la resistencia a la 
transferencia de masa está disminuyendo tanto en SCCO2 como en las fases sólidas del 
núcleo del albaricoque), con el caudal de CO2 (véase la figura a)) y la temperatura de 
extracción (véase la figura c)), debido al aumento de la fuerza motriz y la convección. Pero 
ambos disminuyen con el aumento de la dimensión de las partículas (véase la figura e)), 
debido a la disminución de la superficie específica.  
El aumento en la longitud de la trayectoria de difusión también puede contribuir a la 
disminución observada en ksa0. Sin embargo, se observa que la presión de extracción 
influye en kfa0 y ksa0 en dos tendencias opuestas, como se muestra en la Fig. d). El ksa0 
aumenta con la presión pero el kfa0 disminuye con él. La razón de ello se debe al hecho de 
que el aumento de la solubilidad en aceite (es decir, el aumento de la fuerza motriz) y la 
disminución de la difusividad del aceite (es decir, aumento de la resistencia a la 
transferencia de masa) en SCCO2 se producen a medida que aumenta la presión. Como la 
disminución de la difusividad de aceite es algo dominante y luego conduce a la disminución 
de kfa0 con el aumento de la presión.[21] 
 
1.7.3.5 Modelo del núcleo menguante (SC) 
 
El modelo del núcleo menguante (SC) describe la situación de la desorción irreversible 
seguida por la difusión en el sólido poroso a través de los poros. Cuando la velocidad de 
transferencia de masa del soluto en la parte interna no extraída es mucho más lenta que en 




la parte externa donde se ha extraído la mayor parte del soluto, o la concentración de soluto 
es mucho mayor que la solubilidad del soluto en la fase disolvente, el límite de la forma 
puede salir entre la región externa e interna. [20] 
En este modelo se asume que hay un límite agudo entre las partes extraídas y no extraídas 
de la partícula. A medida que la extracción prosigue, el límite se retira hasta que alcanza el 
centro de la partícula y todo el soluto se agota.[19] 
 
 
Figura 20: Modelo de núcleo de contracción para un único componente extraíble[22] 
 
Un dibujo esquemático de un extractor de lecho fijo y partículas sólidas se muestra a en la 
Figura 21. Se observa que el núcleo de la región interna se encoge con el progreso de la 
extracción y el modelo entonces prevé la extracción de SCCO2 de una partícula como un 
frente agudo que se mueve hacia dentro, separando un núcleo completamente extraído de 
la parte delantera completamente extraída de la cáscara por detrás del frente. 
Se realizan las siguientes suposiciones para desarrollar el modelo de extracción: 
- El sistema de extracción es tanto isotérmico como isobárico.  
- La matriz es un material poroso donde el soluto se distribuye uniformemente a través de la 
partícula sólida.  
-  Las propiedades físicas del fluido supercrítico son constantes durante la extracción. 
-  La fase de fluido supercrítico móvil fluye axialmente a través del lecho desde el fondo y la 
concentración de soluto en la fase de fluido a granel depende del tiempo y de la coordenada 
axial.  
-  Se considera dispersión axial y la dispersión radial puede ser descuidada debido al 
pequeño diámetro de la unidad de extracción. 
La extracción es desorción irreversible.[21] 
El soluto en el núcleo difunde a la superficie de la partícula a través de una red de poros sin 
rellenar el espacio ya agotado. La transferencia de masa interna desde el núcleo interno al 
poro es mucho mayor que el transporte convectivo a través de los poros.  






Figura 21: Esquema de partículas para el modelo de células rotas e intactas (SC) [21] 
 
Las siguientes ecuaciones que se pueden resolver numéricamente en condiciones iniciales y 






Los grupos adimensionales se definen como: 
 
Donde y es la concentración de soluto en la fase fluida a granel, u es el caudal del 
disolvente, R es el radio de la partícula, L es la longitud del extractor, Deff es la difusividad 
efectiva, Dax la dispersión axial, rc es el radio del núcleo no extraído, z es la coordenada 
axial y las otras variables son como se definen en el anterior caso. En este trabajo se aplicó 
la denominada solución de estado cuasi-estacionario. 
(44) 
 
A continuación se presentan algunos ensayos realizados con el modelo descrito estudiando 
la influencia del coeficiente de transferencia de la masa externa: 





Figura 22: Influencia de diversas variables sobre el kf y el Dl obtenidos con el modelo SC para la 
extracción de aceite de girasol con SCCO2.[21] 
 
La figura muestra los resultados modelados para la extracción de aceite de girasol con 
SCCO2. Como podemos ver en a), b) y c), el kf, De y Dl están aumentando con la presión 
de extracción y el aumento de temperatura también ha promovido el aumento de kf y De. 
Luego en d) muestra que los incrementos en el caudal de CO2 pueden dar como resultado 
una mayor velocidad de transferencia de masa pero que reducen la dispersión axial. 
Observaciones similares se han aplicado al caso de aumento en el tamaño de partícula, 
como se muestra en e) y f).[21] 
 
1.7.3.6 Modelo combinado entre BIC y SC 
 
El modelo BIC-SC fue propuesto por Fiori y es un modelo de alguna manera entre la celda 
rota e intacta y los modelos de encogimiento del núcleo. En este modelo se supone que las 
partículas contienen M cubetas concéntricas de células portadoras de aceite de diámetro dc. 
Las células en la superficie de las partículas se rompen como resultado del pretratamiento 
mecánico como en el modelo BIC. El aceite en las celdas rotas se expone a la superficie y 
se puede extraer fácilmente mientras que el aceite en las capas concéntricas internas se 
agota irreversiblemente comenzando desde la capa externa hacia el núcleo interno que se 
asemeja al modelo SC. [20] 








Donde K es el coeficiente de transferencia total de masa. Para modelar la resistencia de 
transferencia de masa interna, se propusieron tres casos, a saber, discretos, semi continuos 
y continuos. En el caso del modelo discreto, se asumió que la resistencia de transferencia 
de masa de la cáscara jth es igual a la suma de la resistencia de transferencia de masa 
externa más la resistencia de cada cáscara hasta la cáscara concéntrica jth, es decir: 
 
Donde kj es el coeficiente de transferencia total de masa hasta jth shell, kc es el coeficiente 
de transferencia de masa de la capa interna de una sola capa (igual para cada capa 
concéntrica), y M es el número de conchas esféricas enteras. El grado de agotamiento de la 
partícula φ está dado por: 
 (47) 
 
     Para    
 
Parámetros de ajuste de modelo 
Los parámetros ajustables de cada modelo son los siguientes:  
1) Para el modelo BIC, la eficiencia de molienda (G), el coeficiente de transferencia de 
masa externa (kf ap) y el coeficiente de transferencia de masa interna (ks ap).  
2) Para el modelo SC, la difusividad efectiva (Deff) y el coeficiente de transferencia de 
masa externa (kf)  
3) Para el modelo BIC-SC, el coeficiente de transferencia de masa de la capa interna 
(kc). 
Así, los modelos BIC, SC y BIC-SC tienen, respectivamente, tres, dos y un parámetro 
ajustables. 
Los tres modelos se compararon tomando la difusividad efectiva como parámetro común. 
[20] 













Además, se comparó el coeficiente de transferencia de masa externa kfap entre los modelos 
BIC y SC. Para obtener kfap para el modelo SC, la salida del modelo SC kf se multiplicó por 
ap que se calculó de acuerdo con: 
(50) 
 
Finalmente, se comparó la fracción de aceite libre para los modelos BIC y BIC-SC. En el 
modelo BIC la eficiencia de molienda G es un parámetro ajustable a través del cual se puede 
calcular la fracción de aceite libre: Gxo. Para el modelo BIC-SC la fracción de aceite libre se 
calculó de acuerdo con siguiente ecuación propuesta originalmente por Reverchon y 
Marrone (2001) y posteriormente modificado por Fiori y Costa (2010): 
 
(51) 
Donde, φf es la fracción del volumen de partícula llenado por el aceite libre, dp es el 
diámetro de la partícula y ω es un parámetro de aceite libre (0 < ω <1) que fue optimizado 
para ser 0.472 para la semilla de uva según lo que se llamó el Doble hipótesis[20]. 
A continuación se presenta una simulación con ambos métodos de una aceite vegetal 
desconocido. 
 
Figura 23: Cinética de extracción: (a) modelo BIC; (B) Modelo SC[20] 
  




2 Extracción Soxhlet 
 
Históricamente, se han usado muchos procesos para extraer el aceite de semillas, pero los 
tres procedimientos más comunes son los de prensa hidráulica, prensa de expulsión y 
extracción con solventes entre otros.  
En operaciones a gran escala, la extracción con solventes es un medio más económico de 
obtención de aceite que la extracción por presión, y su aplicación va aumentando 
rápidamente, especialmente para la obtención de aceite de soja.  
El aceite de la semilla difunde y es extraído a través del solvente. Como solventes, en los 
métodos comerciales de extracción se recurre a hidrocarburos volátiles purificados, 
especialmente las 17 distintas clases de bencinas de petróleo, conocidas comúnmente 
como éter de petróleo, hexano o heptano. El hexano es el más utilizado tradicionalmente. 
Para la extracción con Soxhlet se deben tener en cuenta: la selección del solvente, la matriz 
sólida y las condiciones de operación. 
 
2.1 Selección del solvente 
 
Debe seleccionarse un solvente conveniente de tal forma que ofrezca el mejor balance de 
varias características deseables.  
Alto límite de saturación y selectividad respecto al soluto por extraer, capacidad para 
producir el material extraído con una calidad no alterada por el disolvente, estabilidad 
química en las condiciones del proceso, baja viscosidad, baja presión de vapor, baja 
toxicidad e inflamabilidad, baja densidad, baja tensión superficial, facilidad y economía de 
recuperación de la corriente de extracto y bajo costo.  
Cada solvente diferente produce extractos y composiciones específicos. El solvente más 
ampliamente utilizado para extraer aceites comestibles de las plantas es el hexano. El 
hexano tiene un rango en el punto de ebullición bastante estrecho, de aproximadamente 63–
69º C y es un excelente solvente de los aceites en lo que se refiere a su solubilidad y 
facilidad de recuperación. Sin embargo, el n-hexano, el elemento principal del hexano 
comercial, está ubicado como el número uno en la lista de los 189 contaminantes del aire 
más riesgosos por la Agencia Americana de Protección del ambiente. 
El uso de solventes alternativos tales como: isopropanol, etanol, hidrocarburos, e incluso el 
agua, se ha incrementado debido a asuntos del medioambiente, la salud, y a 
preocupaciones de seguridad. Se usó p-cimeno y hexano en la extracción de aceite a partir 
del salvado de arroz y se observó que el p-cimeno extrajo una cantidad significativamente 
superior de aceite que el hexano bajo cualquier serie dada de condiciones. También se ha 
utilizado agua para extraer el aceite del salvado de arroz a un valor del pH de 12. El aceite 
extraído con agua tuvo un volumen más bajo de ácido graso libre y un color más claro que el 




obtenido con hexano. 
Sin embargo, los solventes alternativos producen a menudo menos recuperación debido a 
una afinidad molecular disminuida entre el solvente y el soluto. Los costos de los solventes 
alternativos pueden ser superiores. A veces se agrega un co-solvente para aumentar la 
polaridad de la fase líquida. Además, se han reportado extracciones de mezclas de 
isopropanol y el hexano para aumentar el rendimiento y la cinética de extracción. 
 
2.2 Características de la matriz 
La extracción con Soxhlet depende fuertemente de las características de la matriz y de las 
dimensiones de las partículas puesto que la difusión interna puede ser el paso limitante 
durante la extracción.  
 
2.3 Condiciones de operación 
Durante la extracción con Soxhlet, el solvente se recupera normalmente por evaporación. 
Las temperaturas de extracción y evaporación tienen un efecto significativo en la calidad 
final de los productos.  
Las altas temperatura de ebullición para la recuperación del solvente pueden disminuirse 
usando evaporación flash o separación por membrana para recuperar el solvente. 
 
2.4 Operativa Experimental 
El objetivo  de esta experiencia fue obtener aceite de los diferentes frutos secos de estudio 
mediante un proceso de extracción con solvente y la caracterización del aceite obtenido 
mediante realización de análisis físicos, químicos y perfil de éstos por cromatografía. 
 
Frutos secos utilizados 
En la figura 25 se muestran los frutos secos utilizados en la operativa de extracción: 
 
Figura 25: De izquierda a derecha, pipas de girasol, pipas de calabaza, avellanas y nueces. 
 








Figura 24: Esquema de un extractor Soxhlet  
 
Material y equipos 
A continuación se presenta el material utilizado para la operativa experimental: 
- 2 balones de 500 ml 
- 2 equipos Soxhlet que constan de:  
o 2 tubos Soxhlet 
o 2 condensadores  
- Tubos de celulosa 
- 2 mantas calefactoras 
- Rotavapor 
- Espectro de IR 
- Espectro de RMN 
- Solvente puro condensado (MTBE) 
Una instantánea del equipo empleado Soxhlet puede apreciarse en la Figura 26, una vez ya 
montado. 






Figura 26: Equipo Soxhlet 
Procedimiento 
1) Se realizó una primera experiencia, como solo disponemos de dos equipos se realizaron 
dos ensayos a la vez con avellanas y pipas de girasol. Previamente a su disposición en 
el extractor, se trituraron parcialmente en un molino doméstico. 
 
- Se tararon los tubos de celulosa a utilizar. 
o Tubo 1: 4,41 g 
o Tubo 2: 4,35 g 
 
- Se pesaron la cantidad total de los tubos de celulosa con el fruto seco, aproximadamente 
unos 20 g. 
o Tubo 1 + Avellanas: 24.86 g 
o Tubo 2 + Pipas de girasol: 24.41 g 
 
- Peso de fruto seco será la diferencia entre el total pesado – la tara de los tubos: 
o Avellanas: 20,45 g 
o Pipas de girasol: 19,98 g 
Para evitar la expulsión de partículas de semillas fuera del tubo de celulosa mientras se lleva 
a cabo la extracción, se ajustó un trozo de papel de filtro en la boca del cartucho (Fig 27), 
que evite la salida de material. 
Se llenó cada balón con las siguientes cantidades. 
- Balón 1: 250 ml 




- Balón 2: 350 ml 
Después de 12h de funcionamiento a 55ºC mediante mantas calefactoras, se extrajo el 
contenido del balón, se traspasó a un matraz y se dejó en la vitrina para la evaporación del 
disolvente. 
2) En una segunda experiencia, siguiendo el mismo procedimiento que en la anterior, se 
realizaron los dos ensayos siguientes con nueces y pipas de calaza, de los cuales se 
anotaron los siguientes datos: 
 
- Tubos de celulosa tarados. 
o Tubo 1: 4,18 g 
o Tubo 2: 4,29 g 
 
- Peso total con el fruto seco. 
o Tubo 1 + Nueces: 24,44 g 
o Tubo 2 + Pipas de calabaza: 24,34 g 
 
- Peso real: 
o Nueces: 20,26 g 
o Pipas de calabaza: 20,05 g 
 
 
Figura 27: Tubos de celulosa rellenos de fruto seco 
 
Al igual que en la prueba anterior, el contenido se deja en la vitrina para que se lleve a cabo 
la evaporación del disolvente. 
Pasados unos días, se observó que seguía quedando algo de disolvente en el balón. Para 
eliminarlo completamente se utilizó el rotavapor para acabar de extraer todo el aceite. 





Figura 28: Rotavapor 
 
Los pesos finales obtenidos fueron: 
- Avellanas 
o Peso recipiente: 6,97 g 
o Peso total con aceite: 12,63 g 
Peso total del aceite de avellanas: 5,65 g 
 
- Pipas de girasol 
o Peso recipiente: 6,97 g 
o Peso total con aceite: 14,45 g 
Peso total del aceite de pipas de girasol: 7,48 g 
 
- Nueces 
o Peso recipiente: 6,81g 
o Peso total con aceite: 11,93 g 
Peso total del aceite de nueces: 5,12 g 





- Pipas de calabaza 
o Peso recipiente: 6,95 g 
o Peso total con aceite: 14,93 g 
Peso total del aceite de calabaza: 7,973 g 
 
 
Figura 29: Aceite final obtenido 
 
La siguiente tabla muestra los rendimientos obtenidos de los ensayos realizados. 
 
Tabla 9: Rendimiento obtenido de las muestras de estudio 
Avellanas Pipas de girasol Nueces Pipas de calabaza 
27,65% 37,45% 25,25% 39,76% 
 
 
Investigando en la bibliografía, el rendimiento obtenido para la extracción de aceite 
procedente de las pipas de girasol es de un 37,5%.[23], así como el de aceite de pipas de 
calabaza es de 35,67 a ±1,65% [24]. Con estos resultados podemos decir que la operativa 
seguida para llevar a cabo la extracción de los aceites fue experimentalmente correcta 
obteniendo unos rendimientos similares o algo superiores a los encontrados en bibliografía. 
 
2.5 Obtención de la curva experimental de extracción 
 
Para la obtención de la curva experimental de extracción, se realizó un segundo ensayo de 
la extracción de aceite de calabaza. 




En este caso, aprovechamos que el aceite de calabaza tiene un color verde intenso, por lo 
tanto siguiendo un dato de absorción de luz (mediante un colorímetro) en función del tiempo, 
conseguimos unos puntos experimentales, que permitirán la obtención de una curva de 
extracción. 
Cada x tiempo (ver tabla 10) se extrajo muestra del fondo del balón y mediante un 
espectrofotómetro se evaluó la cantidad de color de la muestra obtenida. 
A medida que se extraía muestra se volatilizaba algo de disolvente, y por ello se midieron 
las cantidades iniciales y finales de este para determinar la cantidad perdida.  
Se ha llevado a cabo dicha simulación de la curva teórica con la ecuación cinética de 
extracción que se expresa como: 
C = C0*(1- exp (- k·t))      (53) 
Luego mediante la ley de Lambert Beer: 
Abs =K·C                 (54) 
Las condiciones de medida de la absorbancia fueron: longitud de onda: 440 nm y blanco: 
MTBE. 
En la siguiente tabla se presentan los valores recogidos de la extracción, el tiempo, la 
absorbancia medida y el volumen perdido a medida que transcurría la extracción. 


























0,00 0,0001 250 250,00 0,000 0,0000 0,000 
30,00 0,22  243,21 0,214 0,9112 0,210 
50,00 0,23  238,68 0,220 0,9349 0,229 
115,00 0,26  223,96 0,233 0,9917 0,235 
170,00 0,29  211,51 0,245 1,0446 0,235 
230,00 0,33  197,93 0,261 1,1124 0,235 
350,00 0,32  170,76 0,219 0,9306 0,235 
440,00 0,37 150 150,38 0,223 0,9476 0,235 
*La absorbancia se corrigió con una ecuación empírica 
 
La máxima absorbancia obtenida fue de 0,37, tras la corrección por la pérdida de volumen 
por evaporación, este dato baja hasta: 
Abs∞= 0,234 
Esto permite el cálculo de la constante de Lambert-Beer, sabiendo que la concentración 
máxima corresponde a la extracción total del aceite de calabaza (31,9 g/L):  
K= 0,00736 L/g 




Con estos tres datos obtenemos el rendimiento de la extracción como  
Fracción extraída = (Abs corregida / K) / C     (55) 
Finalmente el perfil de la cinética de la extracción se muestra en la figura 30: 
 
 
Figura 30: Simulación de la extracción del aceite de calabaza mediante la ecuación de la velocidad 
de extracción. 
 
Se puede observar como aproximadamente a las 3 h ya se ha extraído todo el aceite, lo que 
dice que no era necesario dejar el equipo funcionando durante 12 h como en un inicio se 
planeó, ahorrándonos 9h de operación y los gastos que ello conlleva.  
 
2.6 Comparación de los modelos teóricos de extracción con 
SCCO2 y la curva experimental de extracción 
 
Se han realizado dos simulaciones más mediante los métodos descritos en el apartado 1.5.3 
correspondientes al Modelo de la Teoría de la capa de difusión y al Modelo de desorción. Y 
se han comparado los resultados entre éstos. 
Esto nos permitirá estimar si la extracción con CO2 supercrítico es más eficiente o no que la 
extracción con disolventes. 
Podemos recordar la ecuación que describe el Modelo de la Teoría de la capa de difusión en 
la ecuación (32). Los parámetros predeterminados para la simulación de dicho modelo 


























Tabla 11: Valores de los parámetros predeterminados para el Modelo de la Teoría de la capa de 
difusión 
Parámetros Valor Unidades Fuente del 
dato 
β 40000000 - Estimación 
experimental 
V 0,00025 m3 Experimental 
F 4,16667E-07 m3/s Experimental 
De 1,00E-09 m2/s Estimación 
bibliográfica 
h* 0,00000001 m Ref. 21 
Factor pre 
exponencial 
0,001666667 - Estimación 
experimental 
*Dato obtenido a partir de bibliografía [21] 
 
Los resultados obtenidos se presentan en la siguiente tabla 12: 
 
Tabla 12: Recogida de valores experimentales y teóricos para la simulación con el modelo de la 
Teoría de la capa de difusión. 
Tiempo (min) Curva 
Experimental 
Simulación 
0,00 0,000 0,000 
30,00 0,896 0,950 
50,00 0,977 0,993 
115,00 1,000 1,000 
170,00 1,000 1,000 
230,00 1,000 1,000 
350,00 1,000 1,000 
440,00 1,000 1,000 
 
Podemos observar como este modelo simula una extracción algo más rápida que la llevada 
a cabo mediante disolvente, tal como describe la ecuación de la velocidad de extracción 
experimental. 
En particular, a, aproximadamente 1 hora, la fracción extraída de aceite con disolvente es de 
0,977, mientras que con CO2 es de 0,993. 
Aunque no se refleja en los cálculos presentados, la modificación de la constante de difusión 
De en este modelo, no modifica sustancialmente los resultados, en cambio los parámetros 
macroscópicos volumen y flujo influyen notablemente en el resultado final. 
Dado que, estos parámetros (V y F) son invariables en el experimento realizado, se puede 
concluir que la extracción de una aceite de una semilla, como la de calabaza, es más 
eficiente con CO2 supercrítico.   





Los resultados obtenidos de la simulación se reflejan en la siguiente figura 31: 
 
Figura 31: Simulación de la extracción del aceite de calabaza mediante el modelo de la Teoría de la 
capa de difusión. 
 
A pesar de los buenos resultados obtenidos mediante el modelo de difusión, se ha 
planteado intentar una segunda teoría, por si se consiguen conclusiones más interesantes. 
A continuación se presenta la simulación empleando en Modelo de desorción (36). 
 Tabla 13: Valores de los parámetros predeterminados para el Modelo de desorción 
Parámetros Valor Unidades Fuente del 
dato 
kd 0,0001 s-1 Ref. 21 
V=H·A 0,00025 m3 Experimental 
Q 0,195833333 g/s Experimental 
ε 0,5 - Estimación 
x0 0,398 g de soluto/g 
calabaza 
Experimental 
ρCO2 470000 g/m3 - 
ρ semillas 1200000 g/m3 Experimental 
m0 20,05 g Experimental 
factor pre exponencial 1990 - Estimación 




























Tabla 14: Recogida de valores experimentales y teóricos para la simulación con el modelo de 
desorción 
Tiempo (min) Curva Teórica Simulación 
0,00 0,000 0,000 
30,00 0,896 0,498 
50,00 0,977 0,783 
115,00 1,000 1,507 
170,00 1,000 1,933 
230,00 1,000 2,262 
350,00 1,000 2,653 
440,00 1,000 2,807 
 
Los resultados se presentan en la siguiente figura 32: 
 
Figura 32: Simulación de la extracción del aceite de calabaza mediante el Modelo de desorción. 
Por alguna razón este modelo no ha acabado de funcionar correctamente con este 
compuesto. Se  cree que la influencia de la constante de desorción es tal, que a pesar 
comparar diferentes valores encontrados en bibliografías para compuestos similares, no 
acaba de converger de forma satisfactoria. Modificando el valor de la constante de desorción 
no hay ningún tipo de similitud con la curva experimental. 
Así podemos concluir que este modelo no es útil para esta extracción. Los mismos autores 
del modelo [21] ya indican que no todos los procesos extractivos pueden ser compatibles 
con esta teoría.    
No se han llevado a cabo más simulaciones con el resto de modelos ya que intervenían 




























2.7 Caracterización de los aceites vegetales estudiados 
Una vez calculados los rendimientos, se llevó a cabo la caracterización de los aceites 
obtenidos mediante las siguientes técnicas. 
Dichos ácidos grasos se caracterizan por la estructura comentada en el apartado de la 
Teoría 3, a continuación mediante las técnicas de Espectroscopia Infrarroja (IR) y 
Espectroscopia de resonancia magnética nuclear (RMN1) se corroborará cualitativamente 
dicha composición. 
 
2.7.1 Espectroscopia Infrarroja (IR)  
 
Dicha operativa se ha llevado a cabo con el equipo del que dispone la escuela que se 
muestra en la Figura 33. 
 
Figura 33: Espectro IR 
A continuación se presentan los diferentes espectros de los aceites obtenidos por la 
extracción mediante Soxhlet. 





Figura 34: Espectro de IR del aceite de pipas de girasol obtenido por extracción Soxhlet 
 
 
Figura 35: Espectro de IR del aceite de avellanas obtenido por extracción Soxhlet 
 









Figura 37: Espectro de IR del aceite de nueces obtenido por extracción Soxhlet 
En primer lugar, todos los espectros presentan una banda de baja intensidad alrededor de 
los 3450 cm-1, correspondiente al estiramiento del enlace O-H, el que nos indica una posible 
hidrólisis parcial del aceite obtenido. Luego, la presencia de las bandas posicionadas 
aproximadamente en 3000 cm-1 y 1650 cm-1 corresponden a los enlaces C=C tipo alqueno.  
A continuación se presenta una tabla a modo de resumen con las bandas más 




características de los aceites estudiados: 
 
Tabla 15: Resumen de los resultados obtenidos de los espectros IR 









2.7.2 Espectroscopia de resonancia magnética nuclear (RMN) 
 
Los análisis anteriores confirman la presencia de los diferentes ácidos grasos de estudio. 
Cosa que nos indica que la reacción se ha llevado a cabo correctamente. De esta manera, 
para concluir el estudio, se han realizado los espectros de RMN del protón (1H) y carbono 
(13C). 
A continuación se presenta una tabla con las señales más características de la estructura de 
los diferentes aceites para la RMN-H. 
Tabla 16: Resumen de los resultados obtenidos de los espectros RMN 1H 
Señal δ (ppm) Multiplicidad Grupo Funcional 
0.9 t -CH3 
1.3 m -CH2- 
1.6 m CO-CH2-CH2 
2 m =CH-CH2 
2.3 t CO-CH2 
2.8 m =CH-CH2-CH= 
4.3 dd H2C-O- 
5.3 m -OH2C-HCO-CH2O 




Los espectros adquiridos se presentan en las figuras 38 y 39. 
  
 
Figura 38: Espectros RMN 1H de los diferentes aceites de estudio  
 
Podemos observar como todos los vegetales se caracterizan de forma prácticamente igual, 
exceptuando el aceite de avellanas, donde puede apreciarse como el señal en 2.8 ppm 
correspondiente a =CH-CH2-CH= (propio del ácido linoleico), es de menor intensidad que en 
el resto. Esto se debe a que el aceite de avellana está mayoritariamente compuesto de 
ácido oleico, como se ha podido apreciar en la Tabla 5. 
A modo de resumen se presenta la siguiente tabla 17 con las señales más características de 
los componentes estudiados, para la RMN-13C. Los espectros de todos estos aceites 











Tabla 17: Resumen de los resultados obtenidos de los espectros RMN 13C 











Figura 39: Espectros RMN 13C de los diferentes aceites de estudio 
Las conclusiones que se obtienen de estos espectros son similares a las de los espectros de 
H-RMN. En particular, las señales de los carbonos de los dobles enlaces del aceite de 
avellanas muestran que, prácticamente, no contiene ácidos grasos poliinsaturados.    
Los resultados obtenidos de la caracterización de los aceites, así como de los rendimientos 
de extracción, nos permite concluir con que la técnica Soxhlet es altamente efectiva para el 
estudio de obtención de aceites vegetales en las condiciones estudiadas. Obteniendo en 
ocasiones, resultados incluso mejores de los esperados. 





2.8 Comparación Soxhlet con SCFE 
 
La extracción con Soxhlet es una técnica bien establecida. Entre sus ventajas, por encima 
de otros nuevos métodos, está la de tener bastantes aplicaciones industriales, buena 
reproducibilidad y eficacia, y menor manipulación del extracto. Sin embargo, comparada con 
CO2SC, el método Soxhlet es una técnica anticuada y consumidora de tiempo y de solvente.  
En las últimas décadas se optimizó la extracción de Soxhlet para acortar el tiempo de 
separación con el uso de formas auxiliares de energía y la automatización de la 
extracción.[25] Éste fue el método tradicional para la extracción de lípidos de diferentes 
matrices, pero implica una serie de procesos de separación y refinación con el uso de 
disolventes orgánicos peligrosos ya menudo altas temperaturas, que crean muchos factores 
económicos, ambientales y de seguridad.  
El proceso de extracción mediante fluidos supercríticos, en cambio, se ha desarrollado para 
aplicaciones analíticas a mediados de los años 80 para reducir el uso de disolventes 
orgánicos y se está convirtiendo en un método estándar para la extracción, fraccionamiento, 
refinado y desodorización de grasas o aceites. Y actualmente se incluye entre los métodos 
recomendados por la Asociación de Química Analítica Oficial (AOAC) para la extracción de 
aceites de semillas. 
También en la extracción de aceites vegetales, el dióxido de carbono supercrítico muestra 
un disolvente eficiente, selectivo y seguro y el SCFE es una alternativa viable a los 
procedimientos clásicos. Además, la calidad de la semilla de los aceites vegetales obtenidos 
con SCFE suele ser mejor que la del aceite mediante extracción Soxhlet. El uso de dióxido 
de carbono supercrítico es un método verde para obtener productos cosméticos, alimentos 
funcionales y nutracéuticos, disolventes puros y libres para productos naturales y 








Planificación del proyecto 
 
En este apartado se expone la planificación temporal de las diferentes fases que se han 











































Impacto medio ambiental 
 
En el estudio de impacto ambiental se han tenido en cuenta tanto los trabajos realizados en 
el laboratorio como los gastos debidos a las horas de simulación en ordenador. 
Como se comentó al inicio del trabajo se ha intentado realizar un proceso de extracción con 
CO2 supercrítico, pero el equipo disponible no funcionaba correctamente, con numerosas 
fugas de CO2 y dificultades de llegar a la presión deseada. Por ello, y considerando la 
prudencia de no usar una maquinaria no en condiciones, se decidió no hacer estos ensayos 
hasta disponer de las condiciones adecuadas necesarias. Y es por esta razón que el 
impacto que supone la utilización de dicho equipo así como el presupuesto necesario para 
ponerlo en funcionamiento no se ha tenido en cuenta. 
 
Impacto ambiental de los trabajos de laboratorio 
Disolventes y productos químicos empleados: 
5 lotes de extracción con Soxhlet de 0,25 L de metiltertbutil éter MTBE (1,25 L) 
Este disolvente, poco nocivo, que se usa como aditivo para la gasolina, se evaporó 
(Temperatura ebullición = 55,2 ºC) después de usarlo en la campana extractora, 
contribuyendo a la emisión de VOC’s en la atmósfera. La cantidad total de VOC’s, 1250 mL, 
es despreciable frente a los volúmenes normales de trabajo. 
Los límites de exposición del MTBE son de 45 mL/m3 (valor MAC) 
 
Gasto de energía y equivalente en CO2 
Las mantas calefactoras usadas para la extracción Soxhlet tuvieron una potencia de 300 
W, por lo que el gasto eléctrico durante 12 horas fue de: 
0,3 kW · 12 h · 5 lotes = 12 kW·h 
Durante el proceso de extracción las campanas extractoras estuvieron en marcha. Los 
experimentos de extracción se realizaron por parejas, más una prueba extra (total 5 lotes). 
El consumo de las campanas extractoras es de 2500 W. Por lo tanto el gasto de electricidad 
por las campanas extractoras es de: 
2,5 kW · 12 h · 3 operaciones = 90 kW·h 
Otros gastos eléctricos del laboratorio (luces, balanzas, IR…) pueden considerarse sobre 
un 10 % de la parte principal: 
(90 + 12) · 0,1 = 10,2 kW·h 
En total, el gasto energético de los experimentos puede estimarse en: 
12 + 90 + 10,2 = 112,2 kW·h 
Según la Generalitat de Catalunya, la equivalencia entre el CO2 emitido y el mix energético 
catalán es de  0.302 kg CO2/kWh. Por lo que la emisión de CO2 por los trabajos de 




laboratorio realizados para este trabajo es de: 
112,2 · 0,302 = 33,88 kg 
Se trata de una cantidad muy pequeña, ya que corresponde aproximadamente a la cantidad 
emitida por un vehículo de combustión interna que ha gastado unos 13,5 L de combustible. 
La cantidad de agua usada para este experimento ha sido de: 
Q = 1 L/min 
Total operaciones = 3 
Duración operaciones = 12 h 
12 · 60· 1· 3 = 2160 L = 2,16 m3 
Un hogar promedio catalán consume esta cantidad de agua en menos de una semana. 
 
Impacto del uso de equipos de modelado y escritura 
El gasto energético por el consumo de horas de modelado y escritura con ordenador ha sido 
de: 
- Modelado: 10 h/semana · 8 semanas = 80 h 
- Escritura: 30 h 
Un ordenador normal consume aproximadamente unos 0,0718 kW. 
Entonces, 
0,0718·(80+30)=7,9 kW·h 
A modo de resumen se recogen en la siguiente tabla el total los recursos consumidos en 
este proyecto. 
Tabla 18: Total de recursos consumidos 
Recurso Total 
Energía (kWh) 120,10 
Agua (m3) 2,16 
Emisiones de CO2 (kg) 33,88 











Se realiza una evaluación económica del coste total del proyecto. En éste, se consideran 
todos los costes en términos de gastos materiales, costes de instrumentación y tiempo 
dedicado de recursos humanos.  
En los costes de material, se considera la cantidad del producto que se ha utilizado. El 
siguiente cuadro muestra la cantidad, el precio material y el precio total del gasto en 
material: 
Tabla 19: Coste de los reactivos empleados 
Reactivos Cantidad (L) Precio unitario 
(€/L) 
Precio Total (€) 
MTBE 1,25 159,5 199,37 
 
En cuanto a los gastos de instrumentación, se cuenta la amortización instrumental, el 
mantenimiento, el consumo de material consumido y el consumo de energía…etc los cuales 
se contabilizan en la siguiente tabla 20. 
 
Tabla 20: Consumo de energía 
 
Fuentes de energía 
Consumo en 



























   




*Los cálculos pertinentes pueden apreciarse en el apartado de Impacto ambiental 
 
La siguiente tabla presenta el coste de agua consumido en los diferentes ensayos, 
básicamente empleada como agua de refrigeración para el equipo Soxhlet. 
 
Tabla 21: Coste del agua 
Servicio Cantidad (m3)* Precio unitario 
(€/m3) 
Precio Total (€) 
Agua 2,16 1,8 3,88 
*Los cálculos pertinentes pueden apreciarse en el apartado de Impacto ambiental 





Por último se contabilizan los costes de personal, en los cuales se ha tenido en cuenta la 
intervención de un director, así como de un investigador técnico que lleva  acabo dichas 
operativas experimentales y de simulación: 
Tabla 22: Coste de personal 
Recurso Dedicación (h) Precio unitario 
(€/h) 
Precio Total (€) 
Investigador técnico 600 15 9000 
Director 60 30 1800 
   





Una desventaja al emplear condiciones supercríticas es la alta presión y temperatura para lo 
cual se requiere mayor energía (o un proceso adicional de ingeniería para recuperación de 
la energía) y altos costes de capital para el reactor.  
Diversos estudios económicos, muestran que los costes totales de inversión y operativos en 
condiciones supercríticas son menores que los métodos convencionales usando 
catalizadores alcalinos o ácidos. 
  





La extracción con CO2 supercrítico del aceite de semillas se modelizó utilizando diferentes 
modelos: (capa de difusión y desorción). La comparación con datos experimentales de 
extracción con disolventes indica que el SCCO2 es más eficiente que los disolventes 
orgánicos. 
La extracción de aceites vegetales con CO2 supercrítico es un sistema descrito en la 
bibliografía como adecuado tanto a nivel científico como tecnológico. Los rendimientos 
descritos por los autores consultados son diversos y atribuibles a muchos parámetros, tales 
como, solubilidad, difusión, flujo de extractor y otros. En cambio, la temperatura y la presión 
no son parámetros que tengan una gran influencia. 
En este trabajo se ha realizado el estudio experimental de extracción de aceites vegetales 
de semillas de girasol, nueces, avellanas y pepitas de calabaza con metiltertbutil éter, en un 
equipo Soxhlet. Los rendimientos han variado entre el 25 y el 40 % y son comparables a los 
datos descritos para estas semillas. 
Según el experimento de extracción de aceite de calabaza, seguido por espectrofotometría, 
el proceso finaliza a las tres horas de extracción con Soxhlet y MTBE. Las curvas cinéticas 
siguen un modelo exponencial. 
Los aceites extraídos de girasol, nueces, avellanas y pepitas de calabaza se han 
caracterizado por espectroscopia IR y RMN. Estos espectros indican que los aceites de 
girasol, nueces y pepitas de calabaza contienen cantidades apreciables de ácidos grasos 
poliinsaturados, tal como ácido linoleico. En cambio, el aceite de avellanas se caracteriza 
por contener un alto contenido de ácido oleico y poca cantidad de poliinsaturados. 
Se ha llevado a cabo la modelización de la extracción de aceites vegetales en las 
condiciones equivalentes en masa y volumen, pero con CO2 supercrítico. Los resultados 
indican que el modelo de la teoría de la capa de difusión es adecuado para el estudio de 
este proceso y, además, indica que el CO2 supercrítico será más eficiente que un disolvente 
orgánico. En cambio, el modelo de desorción no puede aportar ningún resultado 
significativo, e incluso, puede suponerse que, para semillas vegetales, es un método 
limitado.  
El coste de este estudio se ha valorado en 10800 euros, que incluye tanto el trabajo 
experimental, como el de modelado y redacción y escritura de la memoria. 
El impacto ambiental de este trabajo se ha estimado en la emisión de unos 34 kg de CO2 y 
un gasto de 2 metros cúbicos de agua. Se han emitido a la atmósfera 1,25 L de MTBE. 
Finalmente indicar que gran parte del tiempo de este trabajo ha estado dedicado a intentar 
el arranque de un equipo de extracción de CO2 disponible en el Departamento de Ingeniería 
Química de la UPC. Debido a problemas técnicos y a consideraciones de seguridad, al final, 
en sintonía con el director del trabajo, se decidió posponer esta parte hasta conseguir los 
medios y las condiciones adecuadas de su manipulación. 
Si, en un futuro, se dispone de estos recursos, puede intentarse la comprobación 
experimental de los resultados obtenidos en el modelado. 
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